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 RESUMEN 
 
En este trabajo de tesis se presenta el diseño de una planta piloto, en el cual tiene por 
atractivo el uso de CO2 en estado supercrítico como un solvente para poder extraer el aceite 
esencial de la cáscara fresca de limón. La planta piloto se diseñó a partir de volúmenes 
estándares, considerándose para este trabajo un volumen del recipiente de extracción de 5 l, 
lo cual permite estimar una producción de 6.597 g de aceite esencial de limón por operación, 
utilizando como materia prima 733 g de cáscara de limón fresco trozado previamente y 3.122 
kg de CO2, mediante la operación de un proceso batch. Se realizo la selección de parámetros 
óptimos de operación para que el CO2 supercrítico pueda realizar la extracción del aceite 
esencial de limón, determinándose que las condiciones óptimas en el equipo extractor sean 
de una Text = 45 ºC, Pext = 200 bar y que luego se procederá a separar el aceite esencial de 
limón del CO2, en un separador ciclónico, además se realizó la cotización de cuánto costaría 
implementar la planta piloto obteniéndose un costo de s/.104535.46 + IGV, el cual incluye 
compra de equipos, fabricación de equipos, servicios de ingeniería y montaje de equipos. 
 
Se utiliza el CO2 supercrítico como solvente, debido a las aplicaciones que este tiene en 
el campo de la extracción de componentes y a su particular versátil comportamiento de 
acuerdo al cambio de sus propiedades físicas, que se puede obtener propiedades intermedias 
entre los líquidos y gases, entre sus propiedades con mayor ventaja son la alta densidad y 
baja viscosidad, asiéndolo así muy atractivo para las operaciones de extracción, además 
como fluido supercrítico es controlable ya que su temperatura critica es muy  cercana a  
temperatura del ambiente (Tcrit = 31.1 ºC) y su presión critica no es tan elevada (Pcrit = 73.8 
bar), a diferencia de otro fluidos cuyas presiones y temperaturas críticas se logran obtener a 
condiciones mucho más elevadas lo que dificulta el manejo del fluido y elevaría  el costo de 
la planta. Así mismo el CO2 es considerablemente barato, no contamina el producto deseado 
y que no genera residuos tóxicos para el medio ambiente. 
 
El diseño de la planta piloto se desarrolló con la debida revisión bibliográfica, 
posteriormente se determinaron las ecuaciones que se utilizaran para el correcto 
dimensionamiento en el diseño del equipo principal y equipos secundarios, además se realizó 
la selección de planchas de acero inoxidable del tipo AISI 316. Así mismo se determinó los 
datos necesarios para la selección de accesorios que complementan la planta piloto. 
 ABSTRACT 
 
In this thesis the design of a pilot plant is presented, in which the use of CO2 in a 
supercritical state as a solvent to extract the essential oil from the fresh lemon peel is 
attractive. The pilot plant was designed from standard volumes, considering for this work a 
volume of extraction vessel of 5 l, which allows to estimate a production of 6,597 g of lemon 
essential oil per operation, using as raw material 733 g of lemon peel freshly pre-cut and 
3,122 kg of CO2, through the operation of a batch process. The optimal operation parameters 
were selected so that the supercritical CO2 can perform the extraction of the lemon essential 
oil, determining that the optimal conditions in the extractor equipment are of a Text = 45ºC, 
Pext = 200bar and then proceed to separate the lemon essential oil from the CO2, in a cyclone 
separator, in addition the quotation was made of how much it would cost to implement the 
pilot plant obtaining a cost of s /.  104535.46 + GV, which includes purchase of equipment, 
manufacture of equipment, engineering service and assembly of equipment. 
 
The supercritical CO2 is used as solvent, due to the applications it has in the field of the 
extraction of components and its particular versatile behavior according to the change of its 
physical properties, which can obtain intermediate properties between liquids and gases, 
among its properties with greater advantage are the high density and low viscosity, thus 
holding it very attractive for extraction operations, also as supercritical fluid is controllable 
since its critical temperature is very close to ambient temperature (Tcrit = 31.1 ºC) and its 
critical pressure it is not so high (Pcrit = 73.8 bar), unlike other fluids whose pressures and 
critical temperatures are obtained at much higher conditions which makes it difficult to 
manage the fluid and raise the cost of the plant. Likewise, CO2 is considerably cheap, does 
not contaminate the desired product and does not generate toxic waste for the environment. 
 
The design of the pilot plant was developed with due literature review, then the equations 
that were used for the correct sizing in the design of the main equipment and secondary 
equipment were determined, in addition to the selection of stainless steel plates of type AISI 
316 Likewise, the necessary data for the selection of accessories that complement the pilot 
plant were determined. 
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CAPITULO I 
 
INTRODUCCIÓN 
 
El Perú es un país con una vasta producción agrícola y un mercado de agroexportaciones 
muy amplio, en la región Piura una de las producciones agrícolas que destaca es la del limón, 
considerándose como la región con mayor producción de limón representando así el 54.8% 
de la producción nacional. (DGPA-MINAGRI, junio, 2017). Un problema que se encuentra 
en la agroexportación es que son exportados como materia prima, sin ningún valor agregado. 
El sobrante de producción, es usado para consumo en el mercado local y para la obtención 
de aceite esencial de limón, jugo turbio concentrado y cascara deshidratada. Con nuevas 
técnicas de procesamiento se lograrían mayores ganancias, generando productos más puros 
que sirvan de insumos para otros productos como, por ejemplo; el aceite esencial de limón 
se utiliza en la industria farmacéutica, el jugo turbio concentrado para la fabricación de 
bebidas y la cáscara deshidratada para la fabricación de ambientadores.   
 
Actualmente la técnica de extracción de aceite esencial de limón más empleada es por 
arrastre de vapor de agua generando grandes consumos de energía para la generación de 
vapor además el producto final se obtiene con componentes secundarios, que se mezclan 
durante el proceso, y que cada vez los mercados extranjeros han aumentado sus estándares 
de calidad al ingreso de productos agrícolas, por este motivo los agros empresarios peruanos 
requieren de un proceso que les permita exportar este producto con un valor agregado que 
recompense dicha producción. Por esta razón se plantea una técnica de extracción más 
eficientes sin causar daño al medio ambiente, llamada extracción por fluido supercrítico 
(EFS), es una técnica de vanguardia aplicada en la industria química y alimentaria, la EFS 
tiene como característica extraer los compuestos minoritarios en forma de aceites 
comestibles o aceites esenciales, es una tecnología limpia que a diferencia de otros procesos 
de extracción no deja residuos indeseables en el producto de beneficio. 
                                              
En la actualidad este método no está difundida en nuestro país, lo que no permite apreciar, 
analizar los beneficios y su impacto en la extracción de aceites esenciales, es por ello que se 
plantea el  diseño de una planta piloto de EFS y que permita impulsar este tipo de tecnología, 
a nivel laboratorio y su uso a gran escala, la técnica de EFS necesita que las variables de 
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estado sean empleadas de acuerdo al material que se va a procesar. Siendo la presión una de 
las principales variables a tener encuentra en el diseño del sistema de suministro y 
manipulación del fluido supercrítico. 
 
La metodología que se llevó a cabo para el diseño de la planta piloto empezó con la 
selección de parámetros de operación para la extracción del aceite esencial de limón, así 
mismo la metodología concluyo en la etapa de diseño del equipo principal y secundarios, 
donde se realizará la ingeniería básica de los cálculos para el diseño, calcular los datos 
necesarios de operación de los accesorios que complementan la planta piloto, y estimar los 
costos de los equipos seleccionados, con la finalidad que pueda ser utilizado como 
anteproyecto para una posible implementación y proliferación de esta tecnología en los 
laboratorios de la Escuela Profesional de Ingeniería Química de la Universidad Nacional de 
Piura.  
 
1.1. JUSTIFICACIÓN 
 
En la industria de los aceites esenciales es cada vez más diverso su uso y en mayores 
cantidades, y en tiempos de competencia la industria se ve obligada  a desarrollar tecnologías 
de procesamiento más avanzados para estar a la vanguardia de la producción y así  proveer 
productos de buena calidad, a partir de ahí surge la idea de plantear esta alternativa para su 
aplicación industrial, teniendo la ventaja de poder obtener productos finales más limpios, en 
menores tiempos de procesamiento e inofensiva al medio ambiente. Así mismo por el gran 
volumen de producción de limón, que puede ser aprovechando para la aplicación de esta 
nueva técnica de procesamiento. 
 
Del mismo modo como futuro profesional de la Escuela de Ingeniería Química, de la 
Facultad de Minas, de la Universidad Nacional de Piura, con conocimientos de la 
importancia del desarrollo industrial de los procesos y tratándose de un método atractivo, se 
ve la necesidad de desarrollar este trabajo, buscando la manera de contribuir en los estudios 
existentes para seguir evaluando su aplicación, así también como la aplicación de conceptos 
para el diseño básico de equipos que se consideran en la planta piloto, esta nueva técnica de 
EFS a nivel industrial permitirá, darle mayor valor agregado a la gran cantidad de producción 
de limón que actualmente es exportada como materia prima.  
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1.2. OBJETIVOS 
 
General 
 
Diseñar una planta piloto de extracción de aceite esencial de limón usando CO2 como 
fluido supercrítico. 
 
Específicos 
 
• Recolección y seleccionar datos del aceite esencial de limón. 
• Determinar los parámetros de operación para la obtención de aceite esencial de 
limón. 
• Realizar el diseño y selección de los equipos de la planta piloto. 
• Realizar la cotización de la planta piloto de acuerdo al diseño de los equipos. 
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CAPITULO II 
 
MARCO TEÓRICO 
 
En el presente capítulo se expone una breve descripción de los trabajos de investigación 
sobre diseño más actuales. Asimismo, se explicará qué son los fluidos supercríticos, cuáles 
son sus principales propiedades, comparación del CO2 con otros fluidos supercríticos y su 
aplicación en la extracción. Datos del aceite esencial de limón y posteriormente, se exponen 
la descripción del proceso de extracción de productos mediante la técnica en la que se usan 
los fluidos supercríticos, para finalmente plantear la extracción de aceite esencial de limón, 
utilizando dióxido de carbono como fluido supercrítico. 
  
2.1. ANTECEDENTES 
 
(Tita Gerardo, Cornejo María & Ambroggi Alejandor, 2010, p. 1) este trabajo detalla los 
parámetros de una planta de extracción con CO2 supercrítico a escala piloto y su puesta en 
marcha. Esta planta opera a una presión máxima de trabajo de 50 MPa, una temperatura de 
80º C y un caudal regulable de hasta 20 kg/h de CO2 funcionando con un circuito cerrado lo 
que permite reciclar el solvente. Tiene un extractor de 4 litros de capacidad lo que la 
convierte, en una planta piloto con una versatilidad interesante. 
 
(Vivar, 2013, p. 3) realizo el diseño una planta piloto en la cual se utiliza CO2 supercrítico 
como solvente para poder extraer oleorresina de páprika. La planta piloto cuenta con un 
volumen de recipiente de extracción de 5 L, lo cual permite conseguir 0,25 kg/h de 
oleorresina de páprika utilizando como materia prima 2,6 kg/h de páprika en polvo y 13 kg/h 
de CO2, todo esto en procesos batch de 15 min cada uno. Se realizó la ingeniería requerida 
para que el CO2 pueda alcanzar las condiciones óptimas de extracción de la oleorresina de 
páprika, las cuales son Text = 55°C, Pextr = 400 bar, además se detalla la cotización de cuánto 
costaría implementar la planta piloto con un control manual obteniéndose un costo de S/. 
256,261.08 + IGV. 
 
(Ochoa, 2017, p. 3) realizo el diseño de una la planta piloto de extracción bio-botánica 
utilizando dióxido de carbono supercrítico la cual está diseñada para poder procesar 5 litros 
5 
 
de biomateria por cada corrida y trabajar con una presión de hasta 300 bar y una temperatura 
de 100 ºC, con un flujo de CO2 de 1 kg/min, los parámetros de estado han sido determinados 
a partir de un análisis de la biometría disponible en el Perú con potencial para beneficiarse 
de la extracción por fluido supercrítico, en el cual destaca el Sacha Inchi, con alto contenido 
de Omega-3 como componente minoritario, como el material de referencia debido a que sus 
parámetros de extracción son los más altos del grupo encontrado (Pext = 300 bar y Text = 60 
ºC), de modo que la planta sea capaz de procesar productos cuyos parámetros de extracción 
se encuentren por debajo del rango mencionado. Además del diseño se describe la selección 
de los componentes principales de la planta piloto, a partir de lo cual se ha realizado la 
cotización de la planta obteniendo un costo de US$ 60812.27 incluido IGV.  
   
2.2. FLUIDOS SUPERCRÍTICOS 
 
Como se puede apreciar en el diagrama de equilibrio de la Figura 2.1, se puede definir un 
fluido supercrítico como aquel que se encuentra en condiciones de presión y temperatura por 
encima de su punto crítico, representando este punto por una temperatura critica (Tcrit), y una 
presión critica (Pcrit), en el cual las fases liquidas y gaseosas se vuelven indistinguibles, por 
encima de este punto no es posible una licuefacción al elevar la presión o vaporización al 
aumentar la temperatura. El estado de la sustancia que se encuentre es esta región se conoce 
como fluido supercrítico (FSC). 
 
Las propiedades de los fluidos supercríticos son expresadas frecuentemente en términos 
reducidos más que en absolutos. Un valor reducido se define como el cociente entre el valor 
absoluto considerado y el valor correspondiente al punto crítico. Por tanto, si la presión y 
temperatura reducidas (Pr y Tr) son superiores a la unidad, la sustancia en cuestión se haya 
sometida a condiciones supercríticas (Hernández. 2017, p. 8). Así un fluido supercrítico es 
un gas que ha sido calentado por encima de su temperatura crítica y simultáneamente 
comprimido por encima de su presión critica, o un líquido que ha sido presurizado por 
encima de su presión crítica y simultáneamente calentado por encima de su temperatura 
critica. Ambas definiciones son válidas y son usadas según convenga. 
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   Fuente: Ruiz, 1996 (biblioteca.ucm.estesis19911996D1AD1013201.pdf) 
 
2.2.1. Propiedades de los fluidos supercríticos 
 
La Figura 2.2 se resume las propiedades generales de mayor utilidad de los fluidos 
supercríticos. 
 
 
  
        
 
 
 
 
 
 
 
     
 
 
 
Fuente: modificado de Hernández, 2017 (httpsupcommons.upc.edu...TFG_Alejandra_       
Hernandez_Romero_Memoria_Final.p) 
Figura 2.1. Diagrama de fases sólido - liquido - gas - fluido 
supercrítico. PT = punto triple, PC = punto crítico, Pc = presión crítica, 
Tc = temperatura crítica 
Figura 2.2. Propiedades de los fluidos supercríticos 
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EL gran atractivo que presentan los fluidos supercríticos para ser utilizados como 
solventes radica en que poseen densidades similares a las de los líquidos y, por tanto, 
similares propiedades de solvatación, pero a la vez su viscosidad es mucho menor, lo que 
hace que los coeficientes de difusión de los solutos en un fluido supercrítico sean mucho 
mayores que en un disolvente líquido (Ochoa, 2017, p. 11). Los fluidos supercríticos poseen 
unas propiedades físico-químicas intermedias entre las de los líquidos y los gases esto se 
puede observar en los valores de la Tabla 2.1.  
 
Así, se puede deducir que la extracción por fluidos supercríticos sea tan completa como 
la que se realiza a cabo con disolventes líquidos ya que ambos representan similares 
características y al mismo tiempo, que sea mucho más rápida y eficiente, ya que su baja 
viscosidad favorece los fenómenos de transferencia de masa y penetrabilidad en la matriz 
del material que contiene el componente requerido. 
 
Tabla 2.1. 
Valores típicos de densidad, viscosidad y difusividad para gases, líquidos y FSC 
_______________________________________________________ 
Fluido     Densidad        Viscosidad        Difusividad 
                          (g/ml)                  (Pa. s)               (cm2/s) 
_______________________________________________________ 
Gases   10-3            10-5             10-1   
FSC   0.2 – 0.9           10-4             10-4      
Líquidos  0.6 – 1.6       10-3             10-5    
_______________________________________________________ 
Fuente: Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567898502) 
 
En general se puede mencionar que los FSC tienen las siguientes propiedades: 
 
• Una densidad entre 100 a 1000 veces mayor que la de un gas y comparable con la de 
un líquido, como resultado las propiedades de solvatación son similares a la de los 
líquidos (Knowles, como se citó en Vivar, 2013). 
• Valores de viscosidad de 10 a 100 veces más bajos y coeficiente de difusión de 10 a 
100 veces más altos con respecto al de los líquidos, lo que hacen que la transferencia 
de masa de solutos en extracciones con fluidos supercríticos sea significativamente 
más alta que en las extracciones con líquidos (Schneider, como se citó en Vivar, 
2013). 
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Otra característica a considerar es la variación de la densidad no es lineal respecto a la 
variación de temperaturas y presiones sobre el punto crítico. La Figura 2.3 describe un 
diagrama de fases con las variables reducidas. En puntos cercanos al crítico pequeñas 
variaciones de la presión a temperaturas constantes proporcionan grandes variaciones de la 
densidad y a presiones distantes de la critica el aumento de la densidad no es tan resaltante. 
Además de poseer viscosidades próximas a las del gas aumenta su poder de difusión. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
       
Fuente: Ruiz, 1996 (biblioteca.ucm.estesis19911996D1AD1013201.pdf) 
 
2.3. SELECCIÓN DEL CO2 COMO FLUIDO SUPERCRÍTICO 
 
Los valores de Pc y Tc son características propias de cada sustancia y que varía unas de 
otras, como se muestra en la Tabla 2.2, donde detalla los valores críticos para las sustancias 
más usadas en la extracción por Fluido Supercrítico. Algunas sustancias alcanzan el estado 
supercrítico a niveles relativamente moderados de presión y temperatura, como es el caso 
del Dióxido de Carbono (CO2) compuesto de interés en nuestro trabajo de investigación, 
mientras que otras sustancias, como el Agua (H2O) o el Amoníaco (NH3) requieren elevados 
valores de presión y temperatura para alcanzar el estado supercrítico. Estas características 
Figura 2.3. Representación bidimensional de presión y densidad reducidas con 
isotermas de temperatura reducida 
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son primordiales al momento de determinar que sustancia se debería utilizar como fluido 
supercrítico para un proceso de extracción determinado. 
 
Tabla 2.2  
 
Propiedades críticas para fluidos supercríticos comunes 
 
        Solvente                     Tc, ºC       Pc, MPab      ρc, g/cm3 
etileno  9.3 5.04  0.22 
xenón  16.6 5.84  0.12 
dióxido de carbono  31.1 7.38  0.47 
etano  32.2  4.88 0.20 
óxido nitroso 36.5  7.17 0,45 
propano  96.7  4.25  0.22 
amoniaco  132.5  11.28  0.24 
n-butano 152.1  3.80  0.23 
n-pentano  196.5  3.37  0.24 
isopropanol  235.2 4.76  0.27 
metanol  239.5 8.10  0.27 
tolueno  318.6  4.11 0.29 
agua                                             374.2 22.05               0,32 
Tc = temperatura crítica; Pc = presión crítica; ρc = densidad crítica 
b: Para convertir MPa a psi, multiplique por 145 
Fuente: Kirk-Othmer, Vol. 22 
 
En comparación con otros tipos de extracción, las principales ventajas por las que se 
utiliza fluidos supercríticos son: 
 
• Menores tiempos de extracción, 
• Uso generalmente de un fluido no toxico, no inflamable y no corrosivo, 
• Extracción a temperaturas sin afectar a compuestos termolábiles, 
• Fácil separación de los solutos del fluido supercrítico, 
• Alta pureza del solvente, 
• Posibilidad de realizar fraccionamientos, 
• Posibilidad de seleccionar el tipo de extracción eligiendo la polaridad del fluido, su 
densidad y la utilización o no de modificadores, 
• Bajo costo del solvente. 
 
Las ventajas de la extracción con fluidos supercríticos radican a partir de las propiedades 
antes comentadas. La fuerza de solvatación de un fluido comprimido supercrítico está 
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relacionada directamente a la densidad del fluido. Por lo tanto, la resistencia del disolvente 
puede ser manipulada en un amplio rango haciendo pequeños cambios en la temperatura y 
la presión. En general, cuanto mayor es la densidad, mayor es la capacidad de un fluido 
comprimido dado para solvatar un componente. (Kirk-Othmer, Vol. 22, p. 2), esto hace que 
la extracción con fluidos supercríticos sea selectiva. 
 
Además, con la propiedad de que la transferencia de masa está mejorada, el uso de la 
extracción con fluidos supercríticos proporciona tiempos de extracción más breves y una 
eficiencia de extracción mejorada por una mejor penetración en la matriz (Wright y col., 
como se citó en Ruiz, 1996). 
 
Schneider (como se citó en Ruiz, 1996) descubrió que el poder solvatante de un fluido 
supercrítico no podía ser explicado exclusivamente desde el aumento de densidad. El poder 
solvente de estos fluidos depende de dos efectos: 
 
• Efecto de estado, que depende del estado físico del fluido supercrítico y su principal 
variable es la densidad, 
• Efecto químico, que define la interrelación entre el fluido supercrítico y el soluto. Es 
diferente para cada soluto y depende de su polaridad, propiedades acido-básicas y de 
la formación de puentes de hidrogeno. 
 
Las solubilidades de solutos en fluidos supercríticos pueden acercarse a la de los solventes 
líquidos a medida que aumenta la densidad del FSC. Las solubilidades típicamente aumentan 
a medida que aumenta la presión a temperatura contante, (Kirk-Othmer, Vol. 22). Pero 
disminuye la selectividad. 
 
El efecto de la temperatura sobre la solubilidad es más complejo, ya que esta puede 
aumentar, disminuir o permanecer invariable con el aumento de temperatura a presión 
constante. Este comportamiento viene dado por un factor predominante, que puede ser la 
presión de vapor del soluto o densidad del solvente. A bajas presiones, la solubilidad 
disminuye levemente con el aumento de temperatura; a altas presiones, aumenta 
marcadamente. El primer efecto se debe a la disminución de la densidad, el segundo se debe 
a que hay un importante aumento de la presión de vapor del soluto frente a la pequeña 
variación de la densidad del solvente en esta zona de altas presiones. Con una densidad 
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determinada, la solubilidad aumenta con la temperatura. (Luque de Castro y col, como se 
citó en Ruiz, 1996). 
 
En general los fluidos supercríticos son considerados menos densos que los disolventes 
convencionales. Esto puede conducir a problemas de solubilidad en algunos casos, pero 
también significa que los fluidos supercríticos son considerablemente menos viscosos que 
los disolventes convencionales, lo que conduce a una difusión significativamente mayor. 
Esto puede resultar en velocidades de reacción significativamente más rápidas si la difusión 
es limitante de la velocidad (Hernández, 2017, p. 12). 
 
La estructura química del soluto también es un factor a tener en cuenta a la hora de 
mejorar su selectividad. Se puede citar en la Tabla 2.3, los siguientes grupos funcionales de 
los solutos su beneficio o adverso sobre su solubilidad en CO2 supercrítico. 
 
Tabla 2.3  
 
Grupos funcionales de los solutos 
 
Aumentan la solubilidad Disminuyen la solubilidad 
Insaturaciones aumento del peso molecular 
Ramificaciones Aromaticidad 
Esterificaciones Hidroxilos 
Eterificaciones Aminas 
 Nitroderivados 
Fuente: Ruiz, 1996 (biblioteca.ucm.estesis19911996D1AD1013201.pdf) 
 
De las definiciones anteriores se puede mencionar que normalmente los fluidos 
supercríticos son usados a una temperatura cercanas a su temperatura crítica y a una presión 
significativamente mayor a su presión critica. En la Tabla 2.4, se menciona una serie de 
fluidos supercríticos comunes, en el cual se realiza una evaluación de sus ventajas y 
desventajas de acuerdo a sus propiedades físicas y químicas. 
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Tabla 2.4                  
 
Ventajas y desventajas de fluidos supercríticos comunes 
 
V = ventaja; D = desventaja 
HC = hidrocarburos 
CFCs = clorofluorocarbonos 
Fuente: modificado de Ruiz, 1996 (biblioteca.ucm.estesis19911996D1AD1013201.pdf) 
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Con las definiciones en el apartado 2.3 se puede concluir que la elección de un fluido 
supercrítico depende de: 
 
• Polaridad del soluto, 
• Poder solvente y selectividad requeridos, 
• Estabilidad térmica del compuesto a extraer a la temperatura de operación, 
• Limitaciones operacionales, que se asocia a la presión critica de algunos fluidos, 
• Toxicidad del fluido supercrítico. 
 
Con todas estas condiciones, el CO2 es el que más ventajas tiene con respecto a los demás 
fluidos supercríticos, se puede adquirir el estado supercrítico fácilmente por tener una 
presión critica moderada (7.38 MPa) y una baja temperatura critica (31.1 ºC), lo convierte 
en el disolvente ideal para usarlo en el proceso de extracción supercrítica de compuestos 
termolábiles, a pesar de tener limitaciones para extraer compuestos polares. Por estos 
motivos, el CO2 es el disolvente con el que se va a trabajar. Además de ser inerte, no toxico, 
barato, puede adquiere con un alto grado de pureza. 
 
2.4. PROPIEDADES DEL CO2 COMO FLUIDO SUPERCRÍTICO 
 
La zona de fluido supercrítico de una sustancia pura se señala en el diagrama presión – 
temperatura (PT) de la Figura 2.4, para el caso del CO2. Los tres estados de la materia, sólido, 
líquido y vapor, están separados por líneas continuas. A lo largo de estas líneas dos fases se 
encuentran en equilibrio y tres estados coexisten en el punto triple, T. La curva de equilibrio 
líquido – vapor o curva presión de vapor, termina en el punto crítico, C, con una temperatura 
Tc, y una presión Pc. Por encima de Tc y Pc desaparece la línea de coexistencia líquido – 
vapor (LV) las fases se hacen indistinguibles y se alcanza la región supercrítica. 
 
En el punto crítico, la densidad de CO2 es de 0,47 g / cm
3 y ligeramente presiones 
supercríticas (Pr ≥ 1.2), la densidad puede exceder fácilmente 0.70 g / cm3. Este valor es 
comparable al de los líquidos orgánicos. Una gráfica del parámetro de solubilidad para CO2 
versus presión se parece a la densidad versus presión, como se muestra Figura 2.5, aunque 
la solubilidad de CO2 es más grande que el del propano, una parte sustancial del valor resulta 
del gran momento cuadripolar exhibido por el CO2. 
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                          Fuente: Tenorio, 2013 (eprints.ucm.es216731T34517.pdf) 
 
La dispersión el componente del parámetro de solubilidad es en realidad menor que el del 
etano. Otra medida de la fuerza es la fuerza de van de Waals, la polarizabilidad por volumen, 
también es muy pequeño para el CO2, por debajo del etano en condiciones comparables.  
Esto hace que el CO2 sea más parecido a un fluorocarbono que a un hidrocarburo con 
respecto a la fuerza del solvente (Kirk-Othmer, Vol. 22, P. 2). Otro diagrama de densidad y 
temperatura versus presión se muestra en la Figura 2.6; a y b. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Fuente: Kirk - Othmer Encyclopedia of Chemical Technology 5th Edition, Vol. 22  
Figura 2.4. Diagrama de fases P vs T del CO2 
Figura 2.5. Reducción de densidad, ρr, versus presión reducida, Pr, isotermas 
para dióxido de carbono puro, donde los números en las curvas representan 
valores Tr = T / Tc, las propiedades críticas se pueden encontrar en la Tabla 2.2 
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Un aspecto crucial de llevar a cabo reacciones en el dióxido de carbono supercrítico es la 
solubilidad. El dióxido de carbono supercrítico puro es un disolvente relativamente no polar, 
pero tiene cierta afinidad con las moléculas polares debido a su gran cuádruple molecular. 
Para ayudar a disolver sustancias más polares es mediante la adición co-disolventes en 
pequeñas cantidades de líquidos polares, tales como metanol, etanol, agua, y otros (por 
ejemplo, MeOH y sustituyentes fluorados). 
 
El CO2 supercrítico es un atractivo y medio de reacción ambientalmente benigno para 
síntesis química y tiene fuertes efectos sobre la catálisis metálica homogénea y heterogénea. 
Puede ser utilizado como solvente o reactivo y solvente simultáneamente. El dióxido de 
carbono se puede usar para reemplazar los compuestos orgánicos volátiles (COVs, es decir, 
compuestos orgánicos que forman parte en fotorreacciones atmosféricas, y por lo tanto 
agotar la capa de ozono atmosférica) en muchos procesos. Se ha informado que CO2 
supercrítico es posible para reemplazar los solventes de clorofluorocarbono (CFC), que son 
una de las principales causas del agotamiento de la capa de ozono, en la síntesis de 
fluoropolímeros (Kirk-Othmer, Vol. 22, p. 10).  
 
Fuente: Cuellar, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567898438) 
 
Figura 2.6. a) Diagrama de fases presión y densidad del CO2 supercrítico; b) Diagrama de 
fases presión y temperatura del CO2 supercrítico 
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Con lo expuesto se puede considerar lo siguiente: 
 
• El CO2 supercrítico tiene propiedades combinadas de los gases y líquidos, esto se 
debe a las propiedades de presión y temperatura. 
• El CO2 supercrítico puede provocar reacciones, que son difíciles o incluso imposibles 
de lograr en disolventes convencionales. 
• La solubilidad aumenta proporcionalmente con la densidad (es decir con el aumento 
de la presión). La rápida expansión de las soluciones supercríticas conduce a la 
precipitación de un sólido finamente dividido; ver Figura 2.6 a. 
• Las condiciones de presión y temperatura del fluido supercrítico CO2 son óptimas 
para la extracción de compuestos orgánicos, se muestra en la Figura 2.6 b. 
• Su no polaridad en condiciones críticas hace selectiva la extracción del sustrato. 
 
2.5. PROCESO DE EXTRACCIÓN CON FLUIDO SUPERCRÍTICO 
 
En el proceso de extracción con fluido supercrítico (EFS). Los cuatro pasos principales 
implicados son: acondicionamiento del disolvente, extracción, expansión y separación; y los 
cuatro componentes críticos correspondientes necesarios son: una bomba para aumentar la 
presión del disolvente CO2, un extractor de alta presión, una válvula de reducción de presión 
y un separador de baja presión, como se muestra en Figura 2.7. Otros equipos auxiliares 
incluyen intercambiadores de calor, condensador, recipientes de almacenamiento, etc. 
 
La extracción se lleva a cabo usualmente como un proceso semicontinuo, el material 
vegetal, generalmente seco y desintegrado, se carga en un recipiente de extracción de forma 
cilíndrica para obtener un fijado lecho de partículas. El disolvente supercrítico, se alimenta 
al extractor continuamente con una bomba de alta presión a una fija velocidad de flujo, 
disolviendo sustancias requeridas. La solución fluye a un separador donde las sustancias 
extraídas precipitan por la temperatura y / o cambios de presión o mediante la aplicación de 
un agente de masa de separación, y el disolvente se regenera y se recircula continuamente. 
Más etapas de separación se utilizan a menudo para lograr un fraccionamiento parcial del 
extracto (Brunner y Reverchon, como se citó en, Sovova y Petrova, 2011). 
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Fuente: Sovova y Petrova, 2011 (httpswww.researchgate.net…267031034_ supercri 
             tical_ fluid_extraction_from_vegeta) 
 
La separación de compuestos solubles del FSC puede ser llevado a cabo modificando las 
propiedades termodinámicas del solvente supercrítico o mediante un agente externo. En el 
primer caso, el poder solvente es modificado manipulando la presión o temperatura de 
operación. En el segundo caso, la separación puede realizarse por absorción o adsorción. El 
método más común es reducir la presión de operación mediante una expansión isoentálpica, 
lo cual origina una reducción de la densidad del fluido y además una reducción del poder 
solvente.  
 
Si la separación se realiza manipulando la temperatura, dos situaciones pueden ocurrir, 
dependiendo de la solubilidad de los compuestos disueltos: si la solubilidad se incrementa 
con la temperatura a presión constante, una disminución de temperatura disminuirá la 
solubilidad y separara los compuestos disueltos en el solvente supercrítico y si la solubilidad 
disminuye con un incremento de temperatura a presión constante, un incremento de 
temperatura separara los compuestos del fluido supercrítico solvente.  
 
Si la separación es llevada a cabo por un agente auxiliar, como un adsorbente, no ocurren 
significativos cambios de presión, así la presión diferencial a través de la bomba es mucho 
más baja. Este tipo de proceso implica bajos costos operativos; de cualquier modo, la 
Figura 2.7. Esquema simplificado del proceso de extracción con CO2 
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recuperación del extracto del adsorbente es normalmente muy difícil (Martínez y Zosel, 
como se citó en, Ochoa, 2017, p. 12). 
 
Para una extracción selectiva o separar compuestos específicos de una mezcla. Un 
procedimiento es mediante un proceso de extracción fraccionaria. En este caso, la extracción 
es llevada a cabo en dos etapas. Durante la primera etapa, un fluido de densidad 
relativamente baja es elegido, lo cual permite la extracción de compuestos que son solubles 
a baja presión. Luego el residuo es adicionalmente extraído con el fluido a alta densidad para 
recuperar los compuestos más pesados. Otro ejemplo de extracción fraccionaria consiste en 
la remoción de fracciones no polares en la primera etapa usando un solvente supercrítico y 
la remoción de fracciones más polares del residuo en la segunda etapa añadiendo un 
cosolvente. (Martínez y Zosel, como se citó en, Ochoa, 2017, p. 13). 
 
Otro procedimiento para extraer selectivamente o separar compuestos específicos de una 
mezcla es la despresurización secuencial. En este caso, ambas fracciones (pesadas y ligeras) 
son simultáneamente extraídas usando fluido de alta densidad. Luego el solvente supercrítico 
y el extracto pasan a través de múltiples etapas de despresurización, permitiendo así la 
separación fraccionaria. 
 
2.5.1. Extracción con fluido supercrítico de compuestos desde una matriz sólida 
 
La mayor parte del desarrollo e implementación industrial en Extracción por Fluido 
Supercrítico se ha realizado sobre matrices sólidas. La Figura 2.8 ilustra un diagrama de 
flujo general de un proceso de extracción por fluido supercrítico desde una matriz sólida. El 
solvente es subenfriado previo a su ingreso a la bomba, asegurando que entre en fase líquida 
para así evitar problemas de cavitación. El solvente presurizado es calentado por encima de 
su temperatura crítica hasta la temperatura de extracción, previo a su ingreso al recipiente de 
extracción. El recipiente de extracción, el cual es llenado con la matriz sólida, es calentado 
eléctricamente o por agua a la temperatura de extracción. El solvente supercrítico fluye a 
través de la matriz y los compuestos solubles son extraídos del material portador. El fluido 
supercrítico junto al extracto, abandonan el recipiente de extracción por la parte superior, a 
través de una válvula reductora de presión. El poder solvente disminuya con la reducción de 
presión, de tal modo que los compuestos se precipitan.  
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Para asegurar la precipitación total, el solvente supercrítico es calentado por encima de 
su temperatura de saturación para alcanzar la fase gaseosa. Bajo esas condiciones, el poder 
solvente es despreciable. Luego el material es recolectado en un separador mientras el 
solvente en fase gaseosa abandona el recipiente de separación por la parte superior y es 
recirculado hacia el recipiente de extracción. Una vez la extracción de la matriz se ha 
completado se requiere seguir los siguientes pasos en los recipientes de extracción: 
despresurización, apertura del recipiente de extracción, descargar la matriz procesada, 
recargar matrices frescas, cerrar el recipiente de extracción, presurizar a las condiciones de 
operación (Martínez, como se citó en, Ochoa, 2017, p. 14-15). 
 
Fuente: Martínez, como se citó en Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle12345678 
98502) 
      
2.5.2. Extracción con fluido supercrítico de compuestos desde un suministro líquido 
 
Cuando el material de suministro está en estado líquido, la extracción es típicamente 
realizada en una columna de contracorriente. El material denso (líquido) es introducido a 
media altura de la columna, y el material con menor densidad (solvente) es introducido desde 
la base de la columna. Este proceso continuo conduce a costos de operación más bajos que 
Figura 2.8. Esquema de un proceso de Extracción por Fluido supercrítico para matrices 
sólidas. (1) recipiente de extracción, (2) válvula de reducción de presión, (3) vaporizador, 
(4) separador, (5) condensador, (6) receptor, (7) pre enfriador, (8) bomba, (9) pre calentador 
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los que se consiguen con la extracción desde una matriz sólida. Un diagrama de flujo de 
proceso se muestra en la Figura 2.9. Las etapas de separación y regeneración del solvente 
son similares al de la extracción desde una matriz sólida. (Martínez, como se citó en, Ochoa, 
2017, p. 16-17). 
 
Similar a los procesos convencionales de columna contracorriente, el contacto entre las 
fases son favorecidas por el material de relleno realizado de manera aleatoria o estructurada. 
Adicionalmente, el reflujo del extracto mejora la selectividad en el proceso de extracción. El 
extracto y el solvente dejan la columna por la parte superior mientras que el material más 
pesado, o refinado, es recolectado desde la base de la columna. La columna de 
contracorriente es calentada eléctricamente o por una chaqueta de agua caliente y el proceso 
de extracción puede tomar lugar a una temperatura constante o con un gradiente controlado 
de temperatura. El último proceso provee un reflujo interno que incremente la selectividad 
(Martínez y Williams, como se citó en, Ochoa, 2017, p. 17). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
   
 
        
 
 
  
            
 
      Fuente: Martínez, como se citó en Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle12 
      34567898502) 
 
Figura 2.9. Esquema de un proceso de extracción con fluido supercrítico desde 
un suministro líquido 
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2.6. EL LIMÓN 
 
2.6.1. Origen 
 
Según Sánchez (como se citó en, Puente, 2006) el origen histórico del cítrico se encuentra 
hace unos veinte millones de años, en la era terciaria, pero aquellas variedades, poco se 
parecen a las actuales. 
 
Los cítricos se cultivan desde hace más de 4 000 años. Sus frutos al parecer atrajeron la 
atención de los pobladores primitivos, quienes se encargaron de cultivarlos mucho tiempo 
antes de que aparecieran en los países europeos a donde fueron llevados por los primeros 
viajeros gracias a la cautivante apariencia de su fruta y sus flores. 
 
Las numerosas especies del género Citrus provienen de las zonas tropicales y 
subtropicales de Asia y del archipiélago Malayo. El área comúnmente asociada a su origen 
se encuentra ubicada en el sudeste de Asia, incluyendo el este de Arabia, este de Filipinas y 
desde el Himalaya al sur hasta Indonesia. 
 
2.6.2. Producción nacional del limón  
 
La producción del limón creció a un ritmo de 1,3% anual entre 1997 y 2016. Es así que, 
en 1997 se produjeron 327 mil toneladas (la mayor producción de los últimos 20 años) hasta 
que en el 2016 se alcanzó 270 mil toneladas. En estos 20 años en promedio se produjeron 
231 mil toneladas anuales. Así también se observa que, en 1998, la producción disminuyó 
hasta alcanzar las 208 mil toneladas, como consecuencia del Fenómeno del Niño 1997-1998, 
el cual provocó la pérdida de tierras agrícolas. De igual modo los Fenómenos del Niño de 
2004-2005 y del 2009-2010 afectaron la producción la cual llegó solamente hasta los 202 
mil toneladas y 197 mil toneladas respectivamente. Como se muestra en la Figura 2.10. 
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Fuente: Ministerio de Agricultura y Riego, junio, 2017 (www.minagri.gob.peportalanalisis-      
economicoanalisis-2017download...limón) 
 
2.6.3. Principales regiones productoras 
 
La principal región productora de limón en el 2016 fue Piura con 54,8% de participación 
(como se observa en la Figura 2.11). Le siguieron las regiones de Lambayeque (19,1%), 
Tumbes (11%), Loreto (4%) y Ucayali (3,3%). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                     
     Fuente: Ministerio de Agricultura y Riego, junio, 2017 (www.minagri.gob.peportal 
     análisis-economicoanalisis2017download…limón) 
Figura 2.10. Producción nacional de limón (1997 – 2016) 
Figura 2.11. Principales regiones productoras de limón (2016 = 270 308 t) 
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2.7. DESCRIPCIÓN DEL LIMÓN 
 
También llamada lima acida, lima gallega, limón ceutí, limón mexicano, limón peruano, 
limón criollo o limón de pica, pertenece a la clasificación de las limas, aunque en países 
como Ecuador y Perú curiosamente se llama limón en lugar de lima, su nombre científico es 
Citrus-Citrus aurantifolia Swingle, ver Figura 2.12. 
 
Está compuesto de tres partes: el flavedo o exocarpio, albedo o mesocarpio y endocarpio: 
 
• El flavedo es una capa delgada que posee los pigmentos que cambian de color durante 
la maduración de verde a amarillo, de gran aroma debido a los compuestos terpénicos 
que componen los aceites esenciales que allí se encuentran.  
• El albedo es la parte blanca que contiene pectinas que le confieren firmeza a la 
corteza. A medida que el fruto va madurando el albedo tiende a degradarse por acción 
enzimática, debido a esto cosechan los cítricos en estado inmaduro (verde) para 
obtener el mayor rendimiento y calidad de pectina.  
• El endocarpio está formado por la pulpa que contiene las vesículas con el jugo. El 
endocarpio se encuentra dividido por el séptum formando de 10 -14 gajos en ellos se 
encuentran las semillas, 10 aproximadamente por limón ubicadas alrededor del eje 
central (Grünauer, 2009, p. 19-20). Ver Figura 2.13. 
 
 
    
  
 
 
  
 
 
 
                      
 
 
                      
                     
                     Fuente: propia 
Figura 2.12 Limón (C. Citrus Aurantifolia Swingle) 
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                     Fuente: Grünauer, 2009 (httpswww.dspace.espol.edu. ecbitstrem1  
2345678977891D-39371.dp) 
 
2.7.1. Características y descripción botánica 
 
Sánchez (como se citó en, Puente, 2006): 
 
• Reino            : Vegetal 
• Clase             : Angiospermae 
• Subclase            : Dicotiledónea 
• Orden            : Rutae 
• Familia            : Rutaceae 
• Género            : Citrus 
• Subgénero            : Eucitrus 
• Especie            : Citrus aurantifolia Swingle 
• Nombres comunes: Limón criollo, lima mexicana, lima ácida, lima chica, lima 
boba, limón chiquito, limón corriente, limón agrio. 
 
El limón es un árbol pequeño o arbusto de 4 a 5 m de altura, con tronco a menudo torcido 
y ramas con espinas axilares cortas y duras. Hojas oblongo-ovales o elíptico-ovales de 2.5 a 
9 cm de longitud y 1.5 a 5.5 cm de ancho. Base redondeada, ápice ligeramente recortado, 
márgenes ligeramente crenulados, pecíolos notablemente alados. 
 
Figura 2.13. Partes del limón (C. Citrus aurantiflolia Swingle) 
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Flores blancas de 1.5 a 2.5 cm de diámetro, fragantes, que se disponen en inflorescencias 
axilares de 1 a 7 flores. Frutos ovales o globosos con un ápice ligeramente deprimido, de 
color verde oscuro al principio pasando a verde amarillento o amarillo en la madurez, mide 
3.5 a 5 cm de diámetro o más. Su piel es delgada y se rompe fácilmente, la pulpa es verdosa, 
jugosa, muy ácida. Semillas pequeñas, ovales altamente poliembriónicas (producen dos o 
más plantas por semilla). Sánchez (como se citó en, Puente, 2006). 
 
2.7.2. Componentes químicos del limón 
 
Limoneno, citral, canfeno, pineno, felandreno, citronelal, terpinol, aldehído etílico, 
acetato de linalilo, acetato de geranilo, citropteno. Es su composición química lo que 
convierte al limón en un fruto tan apreciado. Para conocerla dividiremos el fruto en partes: 
 
Composición del flavedo (exodermo): es la cáscara externa del limón, cerosa, de color 
amarillo intenso cuando está maduro y que contiene:  
 
• Clorofila: es un pigmento de color verde que está presente en los frutos no maduros 
y que permite realizar la fotosíntesis. A medida que el fruto madura hay una enzima 
(proteína), llamada clorofilaza que transforma la clorofila en azúcares de alto 
contenido energético y poco a poco va apareciendo el color amarillo del fruto. 
• Caroteno: es un pigmento que aparece a medida que va degradándose la clorofila y 
es el responsable de la aparición del color amarillo en los frutos maduros. Al ingerirse 
el cuerpo humano es capaz de transformarlo en vitamina A.  
• Xantofila: es otro pigmento muy parecido al caroteno en cuanto a composición 
química.  
• Aceite esencial de limón: es el producto más utilizado de la cáscara y está 
compuesto por estearoterpenos (citropteno, alcanfor, etc.), sesqui terpenos, alcoholes 
y cetonas que son las responsables del aroma y las propiedades terapéuticas del 
limón. 
Composición del albedo (mesocarpio): es la capa esponjosa de color blanco que rodea 
a los gajos de zumo y que aparece después de la cáscara. Está compuesta por: 
 
• Agua: Es el componente mayoritario cuando el limón está fresco. 
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• Azúcares, celulosa y materias pépticas cuando el limón está seco. 
 
Composición del endocarpio (pulpa): El endocarpio es la parte central del fruto que 
contiene las vesículas repletas de zumo: 
 
• Principios activos: Agua, proteínas, grasas, hidratos de carbono, cenizas, calorías, 
grasas, ácido cítrico, ácido málico, sacarosa, citrato cálcico y la conocida vitamina C 
que es el componente fundamental ocupando un 60%. 
• Sales minerales: Potasio, sodio, calcio, fósforo, magnesio, hierro, azufre, cloro, 
cobre, zinc, yodo y manganeso. 
• Vitaminas: A, B1, B2, B6, C, P (citrina) y nicotinamida. (Campos,2007, p. 13-15). 
 
La cáscara del limón contiene 0,4 % de aceite, se encuentra en sacos de forma ovalada en 
el pericarpio o en la porción coloreada de la cáscara, y actúa como barrera tóxica natural 
contra varios microorganismos e insectos (Cerutti & Neumayer, 2004, p. 3). 
 
El componente más importante del aroma de limón es el citral, mezcla de geranial y neral. 
En la corteza de limón la proporción es aproximadamente 40% neral y 60% geranial, 
mientras que en el zumo el citral contiene 5% neral y 95% de geranial (Albaladejo, 1999, p. 
63). 
 
2.8. ACEITE ESENCIAL DE LIMÓN 
 
El aceite esencial de limón se puede obtener del flavedo fresco del fruto o de destilar el 
limón completo, siendo el proveniente de este último el de mayor calidad. 
 
Se considera aceite esencial de limón a las fracciones líquidas volátiles que contienen las 
sustancias responsables del aroma y sabor del limón. Los aceites esenciales (esencias o 
aceites volátiles) son productos de composición generalmente muy compleja que contienen 
los principios volátiles que se encuentran en los vegetales más o menos modificados durante 
su preparación. Se les llama aceites por su apariencia física y consistencia que es bastante 
parecida a los aceites grasos, pero se distinguen de ellos, porque al dejar caer unas gotas de 
esencia sobre el papel, éstas se volatilizan fácilmente sin dejar ninguna huella ni mancha 
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grasosa. Martínez & Villa (como se citó en, Guerrero, Flore, Jo, Lama, Luy & Mao, 2012, 
p. 20). 
 
Se trata de un líquido de color amarillo pálido a verde amarillento; posee un aroma fresco 
que recuerda a la cáscara madura del fruto. Su densidad relativa a 20/20°C es de 0,850 kg/m3 
a 0,859 kg/m3. Es volátil, soluble en alcohol o éter y poco soluble en agua. 
 
El principal constituyente químico del aceite esencial de limón, es el limoneno que 
representa algo más del 60%. (Campos, 2007, p. 48). 
 
2.8.1. Composición química del aceite esencial de limón 
 
Los aceites esenciales generalmente son mezclas complejas de hasta más de 100 
componentes que pueden tener la siguiente naturaleza química: 
 
• Compuestos alifáticos de bajo peso molecular (alcanos, alcoholes, aldehídos, 
cetonas, ésteres y ácidos) 
• Monoterpenos 
• Sesquiterpenos 
• Fenilpropanos 
 
El aceite de limón, contiene aproximadamente 2% de sustancias no volátiles en su 
mayoría en la forma de Coumarince, alrededor de 18 alcoholes, 16 aldehídos, 11 ésteres, 3 
cetonas, 4 ácidos, y 23 hidrocarburos. Los componentes mayoritarios del aceite esencial 
obtenido por prensado de la cáscara son: 
 
• 63 % limoneno (Monoterpeno monocíclico) 
• 12 % beta-pineno (Monoterpeno Bicíclico) 
• 9 % gama-terpineno (Monoterpeno monocíclico) 
 
Otros componentes cualitativamente importantes son: 
 
• 1,5 % geranial (aldehído) 
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• 1,0 % neral (limón)(aldehído) 
• 0,5 % neril acetato (frutal, floral, rosa) 
• 0,4 % geranil acetato (frutal, floral, rosa) 
• 0,2 % citronelal (fuerte, cítrico, verde) 
• 0,2 % linalol (brillante, lavanda) (monoterpeno acíclico) 
• 0,1 % nonanal (fuerte) 
 
Los hidrocarburos de terpenos, los cuales constituyen la mayor parte del aceite son 
insolubles en agua y susceptibles a oxidaciones. Para producir un aceite estable y soluble se 
llevan a cabo operaciones de extracción, concentración y deterpenización (Cerruti & 
Neumayer, 2004, p. 3-4). 
 
La compleja mezcla de componentes del aceite esencial de limón está representada 
mayoritariamente por estructuras derivadas del isopreno, de naturaleza terpénica (Guenther, 
1949; Pinder, 1960), entre las que el hidrocarburo limoneno es el más abundante como en el 
resto de los aceites esenciales de cítricos. Los derivados oxigenados de dichos terpenos no 
son mayoritarios, sin embargo, tienen gran importancia en el característico aroma del aceite 
esencial (Laencina et al., 1980; Prager y Miskiewicz, 1982; Sattar et al., 1986). Incluye, por 
tanto, mezclas de hidrocarburos terpénicos, sesqui terpénicos, alcoholes, aldehídos, cetonas, 
ésteres, ácidos, residuos no volátiles, incluido alcanfor (Hunter y Brogden, 1965; Keffor y 
Chandler, 1970; Sinclair, 1984; Lawrence, 1989), como se citó en, Albaladejo, 1999, p. 82. 
En la Tabla 2.5 se muestra la composición cualitativa del aceite esencial de limón. 
 
Tabla 2.5  
 
Composición química del aceite esencial de limón 
 
      Terpenos                           Aldehídos y cetonas                  Alcoholes 
_________________________________________________________________________ 
mirceno    hexanal    hexanol 
   ocimeno    heptanal    octanol 
limoneno     octanal    nonanol 
terpinoleno    nonanal    decanol 
α-terpineno     decanal   hexen-3-ol 
γ-terpineno     undecanal              citronelol 
α-felandreno     dodecanal              linalol 
α-tuyeno    tridecanal              geraniol 
α-pineno    pentadecanal    nerol 
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Continuación de la Tabla 2.5 
 
 
β-felandreno    hexadecanal              terpinenol 
β-pineno    citronelal    α-terpineol 
sabineno     neral     terpinen-4-ol 
Δ-3-careno     geranial   tetrahidrogeraniol 
canfeno     metilheptenona              trans-carveol 
p-cimeno    carvona               1,8-p-mentadien-9-ol 
α-dimetilestireno   nootkatona 
         
         Sesquiterpenos                          Ácidos                                           Ésteres 
_________________________________________________________________________ 
β-bisaboleno    acético    acetato de octilo 
α-humuleno   caprílico   caprilato de nonilo 
α-bergamoteno   cáprico    acetato de nonilo 
cariofileno    láurico               acetato de decilo 
β-humuleno              mirístico              acetato de citronelilo 
ε-cadineno   palmítico              pelargonato de decilo 
oleico     acetato de geranilo 
linoleico    acetato de nerilo 
                                                      linolénico    acetato de terpenilo 
_________________________________________________________________________ 
        
          Carotenoides                       Varios                               Cumarinas 
 
troleína      tetradecano              7-metoxi-5-geranoxicumarina 
neoxantina                  pentadecano                       5-isopentoxi-7-metoxicumarina 
violaxantina                  1,8-cineol               8-geranoxipsoraleno 
fitoflueno                  octileno               7-metoxi-5(γ-dimetil) psoraleno 
β-caroteno       antranilato de metilo           isoimperatorina 
ε-caroteno        byakangelicina 
hidroxi-ε-caroteno       bergamotina 
hidroxi-α-caroteno       citropteno 
criptoxantina        5,8-psoraleno 
luteína        bergaptol 
zeaxantina 
luteoxantina 
auroxantina 
hidroxi-α-caroteno-5,8-epóxido 
       criptoxantina-5,6,5’,6’-diepóxido 
Fuente: Giacomo, como se citó en, Albaladejo, 1999 (www.tdx.catbitstreamhandle1080311059Alb 
aladejo. pdfsequence=1) 
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2.8.2. Extracción de aceite esencial de limón con CO2 supercrítico 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                     
                      
                     
  
                     
        Fuente: Hernández, 2017 (httpsupcommons.upc.edu…TFG_Alejandra_Hernández_             
Romero_Memoria_Final.p) 
 
En la Figura 2.14 se puede observar que la extracción de aceites esenciales con fluidos 
supercrítico las condiciones de operación no son muy distantes al punto crítico del fluido, lo 
cual simplifica la facilidad de esta técnica de extracción como ya se ha detallado 
anteriormente, en resumen la solubilidad de los compuestos aumenta, cuando aumenta la 
presión de extracción a temperatura contante y a una presión cercana a la presión critica, al 
disminuir la temperatura las condiciones de separación dependen de la solubilidad de los 
compuestos a diferentes presiones y temperaturas. 
 
El aceite esencial de limón se obtiene mediante el contacto del CO2 en condiciones 
supercríticas y de la cáscara de limón previamente acondicionada, el tamaño y la morfología 
del material sólido tienen un efecto directo sobre la tasa de transferencia de masa como regla 
general, aumentar el área del material de la superficie aumenta la tasa de extracción, por lo 
tanto. El tamaño de partícula o la geometría más pequeños favorecen una mayor 
transferencia de masa, disminuyendo el tiempo del lote. El tamaño de partícula debe 
evaluarse caso por caso en función del tipo de material que se va a procesar, el contenido de 
humedad también debe evaluarse caso por caso; un alto contenido de humedad usualmente 
Figura 2.14. Regiones supercríticas ideales para la extracción de aceites 
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no es deseable porque actúa como una barrera de transferencia de masa. Por otro lado, la 
humedad expande la estructura celular, facilitando la transferencia de masa del solvente y el 
soluto a través de la matriz sólida, (Dugo & Bonaccorsi, 2013, p. 243). 
 
La relación de disolvente a alimentación es un parámetro muy importante que depende 
de muchos factores tales como la concentración del soluto en la matriz, la solubilidad del 
soluto en el disolvente supercrítico, la distribución del soluto en el material y el tipo de 
material. Las bajas relaciones de solvente a alimento implican costos operativos más bajos 
y una mayor capacidad de producción. En general, los procesos industriales se dirigen a 
proporciones de solvente a alimento inferiores de 30 sin embargo, las mayores relaciones de 
disolvente a alimento se justifican para productos de alto valor agregado, (Dugo & 
Bonaccorsi, 2013, p. 243). 
 
Las investigaciones de Calame & Steiner 1982 (como se citó en, Yoshioka, Parvez, 
Miyazaki & Parvez, 1989, p. 90) describen que utilizaron una planta piloto de extracción 4-
1, e informaron que el aceite se obtuvo con un rendimiento del 0.9 % a 300 bar y 40 ºC, así 
mismo reportaron que la composición del aceite extraído era un poco diferente al de un aceite 
comercial prensado en frio, las principales diferencias entre los dos aceites eran que el aceite 
extraído contenía menos citral y más alcohol que el presado en frio. 
 
Otra de las investigaciones fue de Coppella & Barton 1987 (como se citó en Yoshioka, et 
al. 1989) examinaron la concentración de un aceite de limón prensado en frío con dióxido 
de carbono midiendo el equilibrio entre el aceite y el dióxido de carbono. Propusieron las 
condiciones de 308 - 313 ºK (35 - 40 ºC) y 7.7 - 8.5 MPa (77 - 85 bar). 
 
(Yoshioka, et al. 1989, p. 96 - 97) presentaron un método de extracción simple con CO2 
supercrítico y su aplicación al análisis del aceite de cascara de limón en un sistema micro-
EFS. Cuyos resultados se muestran en la Tabla 2.6 donde se enumera el contenido porcentual 
de los componentes del aceite extraído a diversas condiciones, y los de un aceite presado en 
frio también se enumeran a modo de comparación. 
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Tabla 2.6  
 
Cantidad porcentual de componentes del aceite extraído con dióxido de carbono bajo 
diversas condiciones 
 
                                             Presión (kg/cm2) / Temperatura de CO2 
_______________________________________________________________________________ 
                                        100        200                 150        200        250            200          Prensado 
Componente                  _____________           ___________________        _____         en frio    
                                                30 ºC                                   45 ºC                      58 ºC 
_______________________________________________________________________________ 
1. α-Pinene             1.52     1.19          1.44      1.13       1.51          1.49            1.77 
2. Camphene            0.04     0.03         0.03      0.03       0.04          0.04            0.03 
3. β-Pinene          11.47     9.18         9.95      8.97     11.39        10.54            9.68 
4. Myrcene            1.40     1.40         1.45      1.39       1.38          1.48       1.80 
5. α-Terpinene            0.09     0.07         0.09      0.09       0.10          0.10            0. 09 
6. Limonene          64.28   68.38       68.23    68.63     64.15        68.59          71.80 
7. γ-Terpinene          11.29     9.80         9.85      9.63     11.35          9.60            6.35 
8. ρ-Cymene           0.12     0.07         0.08      0.07       0.11         0.07        0.29 
9. Terpinolene            0.57     0.50         0.55      0.57       0.58         0.47             0.51 
10. Nonanal            0.10     0.11                  0.08      0.09       0.11         0.10        0.08 
11. Limonene Oxide          0.11     0.10                  0.09      0.09       0.11         0.09             0.02 
12. Trans-Sabinene           0.17     0.16                  0.13      0.16       0.19         0.14             0.33 
13*. --- hydrate            0.05     0.05                  0.04      0.05       0.05         0.04             0.02 
14. Citronellal           0.23     0.18                  0.17      0.18       0.22         0.16             0.45 
15. Octylacetate           0.15     0.11                  0.12      0.12       0.14         0.10        0.08 
16*. ----                    0.07     0.06                  0.04      0.06       0.07         0.05         ---- 
17. Linalool            0.56     0.56                  0.44      0.56       0.58         0.58        0.07 
18. Linalylacetate            0.42     0.35                  0.27      0.34       0.42         0.46             0.09 
19. 4-Terpineol           0.10     0.09                  0.07      0.09       0.14         0.08             0.01 
20. Neral            1.67     1.82                  1.48      1.66       1.90         1.54             1.89 
21. Citral             1.68     1.91                  1.36      1.80       1.88         1.38             1.02 
22. Nerylacetate            2.01     2.17                  2.21      1.96       2.27         1.87             2.34 
23. Geranylacetate            0.39     0.44                  0.37      0.50       0.36         0.35             0.51 
24. Nerol             0.57     0.42                  0.41      0.56       0.34         0.37             0.01 
25. Geraniol            0.65     0.56                  0.46      0.81       0.44         0.52             0.01 
*No fueron identificados en el análisis por GC-MS 
Fuente: Yoshioka, et al. 1989 (https://books.google.com.pe/books?isbn=1566764904) 
 
Aparentemente, se ve que el contenido de limoneno en el aceite prensado en frío es mayor 
que en cualquiera de los aceites extraídos de CO2. También clasificaron en tipos de 
compuestos: hidrocarburos, aldehídos, alcoholes, ésteres y compuestos oxigenados, así 
mismo la cantidad total de estos tipos de compuestos y sus principales componentes se 
muestran en la Tabla 2.7.  
 
También explicaron que el aceite obtenido a 200 kg / cm2 y 58 ° C que dio un ligero sabor 
desagradable no mostró ninguna diferencia especial en los constituyentes que se pueden 
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diferenciar por el cromatograma, se supone que la razón por la que el aceite exhibió sabor 
desagradable puede atribuirse a la mayor solubilidad del fluido que a temperaturas y 
presiones más bajas, por lo que se extrajeron compuestos aromáticos adicionales 
indeseables, así como compuestos necesarios, un aumento en el rendimiento total refuerza 
esta suposición. Así mismo en la Tabla 2.8 se muestran otras condiciones de proceso 
específicas para extraer, con SC – CO2, aceites esenciales de la piel de bergamota. 
 
Tabla 2.7  
 
Composición del tipo y componente principal 
 
                                                      Presión (kg/cm2) / Temperatura de CO2 
                   ___________________________________________ 
Tipo compuesto/             100         200           150         200        250         200        prensado 
Componente principal   _____________      ___________________       _____      en frio 
                                               30 ºC                                45 ºC                    58 ºC 
Total hydrocarbons        91.00      90.83        91.84      90.72     90.85       92.56        92.67 
    limonene                64.28      68.80        68.23      64.63     64.15       68.59        71.80 
Total aldehydes                3.61        4.02          3.09        3.73      4.11          3.18          3.44 
         citral                        1.68        1.91          1.36        1.80      1.88          1.38          1.02 
Total alcohols                  1.88        1.63          1.38        2.02      1.50          1.55          0.10 
         linalool                    0.56        0.56          0.44        0.56      0.58          0.58          0.07 
Total esters                       2.97        3.07          2.97        2.9        3.19          2.78          3.02 
         linalylacetate           0.42        0.35          0.27        0.34      0.42          0.46          0.09 
Oxygenated compounds   8.57       8.82          7.53        8.76      8.91           7.76          6.58 
Fuente: Yoshioka, et al. 1989 (https://books.google.com.pe/books?isbn=1566764904) 
 
Tabla 2.8  
 
Condiciones de proceso específicas para extraer, aceites esenciales con SC – CO2 
  
                                                                    Poiana et al (1999) 
                                               _______________________________________ 
Presión                                       80 bar                  90 bar                  100 bar             
Temperatura                                40ºC                    50ºC                     60ºC 
CO2 consumido (kg)              0.37      4.26        0.25      4.37         0.29       3.82           
                                                (%)       (%)         (%)        (%)         (%)        (%) 
α- Thujene                               0.2 0.2 0.4 0.3 0.4 0.3 
α- Pinene                                 0.9 0.7 1.3 1.00 1.6 1.2 
Camphene   tr tr 0.10 tr 0.10 0.10 
Sabinene 1.20 6.00 7.20 5.90 7.50 6.90 
Pinene  7.20 0.80 1.20 0.90 1.20 1.00 
β- Myrcene                             1.00 0.80 1.20 0.90 1.20 1.00 
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Fuente: Dugo & Bonaccorsi, 2014 (https://books.google.com.pe/books?isbn=1566764904) 
 
 
 
 
 
 
 
Continuación de la Tabla 2.8 
 
Octanal + α- Phellandrene      0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
α- Terpinene                           0.20 0.20 0.20 0.20 0.30 0.20 
ρ- Cymene                              1.20 1.10 1.10 0.30 0.50 0.40 
Limonene  45.40 40.00 47.90 40.90 45.80 41.00 
Z-(β) – Ocimene                      tr tr tr tr tr 0.10 
E-(β) – Ocimene                     0.30 0.20 0.30 0.30 0.30 0.30 
γ- Terpinene                            9.60 8.90 8.80 8.30 9.20 9.30 
trans- Sabinene hydrate          0.10 0.10 tr 0.10 tr 0.10 
Terpinolene   0.40 0.40 0.40 0.40 0.50 0.50 
Linalool 5.20 7.80 4.60 7.80 6.60 8.10 
Citronellal tr tr tr tr tr 0.10 
 
Terpinen-4-ol 
0.10 0.10 tr 0.10 0.20 0.30 
α -Terpineol                                                0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.20 
Decanal                                   0.10 0.10 tr 0.10 0.10 0.10 
Octyl acetate                           0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
Neral  0.10 0.20 0.10 0.30 0.20 0.30 
Linalyl acetate                      24.10 28.80 22.90 29.00 21.60 25.60 
Geranial   0.20 0.30 0.20 0.40 0.20 0.40 
Borny acetate                          0.10 0.10 tr tr tr 0.10 
Nonyl acetate                           tr tr tr tr tr tr 
Linalyl propionate                    0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
α- Terpinyl acetate                  0.20 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30 
Neryl acetate                           0.20 0.30 0.20 0.30 0.20 0.30 
Geranyl acetate                       0.30 0.50 0.30 0.40 tr 0.40 
Dodecanal+Decyl acetate        tr 0.10 0.30 0.10 0.20 0.10 
β- Caryophyllene                    0.30 0.30 0.30 0.30 0.30 0.30 
Trans-α-Bergamotene             0.40 0.40 0.20 0.30 0.30 0.30 
α- Humulene                           0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
Germacrene D                         0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
Unknown sesquiterpene           tr 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 
β- Bisabolene                          0.50 0.50 tr 0.30 0.40 0.40 
(E)-Nerolidol                           tr tr tr tr tr tr 
Tetradecanal tr tr tr 0.10 tr tr 
Nootkatone                             0.10 0.20 tr 0.10 0.10 0.10 
Linalool / linalyl acetate        0.214 0.269 0.201 0.268 0.304 0.317 
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CAPITULO III 
 
MARCO METODOLÓGICO 
 
 DISEÑO Y SELECCIÓN DE EQUIPOS 
 
En el presente capítulo se describe el diseño y selección de los componentes de la planta 
piloto, así mismo se detallan las características de operación, función, especificaciones del 
equipo principal y secundarios que deben cumplir cada uno en el proceso. 
 
Para el diseño se ha tenido en cuenta las propiedades físicas, químicas y termodinámicas 
de los compuestos químicos que se utilizan en este proceso, las cuales se encuentran en 
tablas, diagramas y graficas o calculadas por correlacione para la predicción de propiedades 
físicas. Los cálculos realizados para determinar el diseño de los equipos se encuentran en los 
anexos respectivos. 
 
3.1.1. Esquema de la planta piloto con sus componentes principales 
 
El esquema que se utilizará como referencia para el diseño de equipo principal y 
secundarios que va a tener la planta piloto y que servirá de guía para que el lector pueda 
ubicar la disposición de cada uno en el proceso, se muestra en la Figura 3.1. 
 
3.1.2. Condiciones termodinámicas del proceso de extracción 
 
Para la selección y diseño de los equipos más adecuados para la extracción de aceite 
esencial de limón mediante CO2 en estado supercrítico se necesita conocer los estados 
termodinámicos en cada una de las etapas del proceso, con los que trabajaran los equipos 
según el esquema de la planta piloto, a partir de las condiciones principales seleccionadas de 
200 kg/cm2 la misma que se aproximó a 200 bar y 45 ºC, según lo visto en la sección 2.8.2. 
 
De la Figura 3.2 se obtienen los estados termodinámicos del proceso para el diseño las 
mismas que se muestran en la Tabla 3.1. 
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Fuente: elaboración propia 
 
 
Fuente: www.chemicalogic.comDocumentsco2_mollier_chart_met.pdf  
Figura 3.1.  Esquema de la planta piloto con sus componentes principales 
Figura 3.2. Diagrama de estados termodinámico para el proceso de extracción supercrítica 
usando CO2 
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Del diagrama anterior se puede resumir lo siguiente: 
 
• Proceso 1-2, enfriamiento isobárico 
• Proceso 2-3, presurización isoentrópica 
• Proceso 3-4, calentamiento isobárico 
• Proceso 4-5, expansión isoentálpica 
 
Tabla 3.1 
 
Estados termodinámicos para el proceso de extracción supercrítica del aceite esencial de 
limón usando CO2 
 
  Estados   Temperatura     Presión         Entalpia      Densidad                    Fases 
                      (T, ºC)          (P, bar)        (h, kJ/kg)       (kg/m3) 
        1              20                 57.37           - 249            775.00               líquido saturado 
        2               0                  57.37            -305            946.15               líquido subenfriado 
        3              10               200.00            -290            973.33               líquido subenfriado 
        4              45               200.00            -215            815.38               fluido supercrítico 
        5              20                 57.37            -215            415.50               mezcla líquido vapor 
Fuente: elaboración propia 
 
 DISEÑO DE EQUIPO PRINCIPAL 
 
3.2.1. Diseño del extractor 
 
     Función: la función principal de extractor, es el equipo donde se producirá la disolución 
y extracción de los componentes del aceite esencial, que están contenidos en la cáscara de 
limón. 
 
     Descripción del extractor: el extractor es un equipo en forma de cilindro, de operación 
batch y que trabaja en vertical, la entrada del fluido supercrítico será por la parte inferior, y 
la cáscara de limón se cargará por la parte superior, el cual tiene que estar herméticamente 
cerrado debido a que la presión interna de trabajo será de 200 bar. 
 
Especificaciones de diseño: el volumen típico de los extractores es de 1 dm3 a 2 dm3, en 
la escala de laboratorio y de 2 a 5 dm3, en la escala piloto (Sovova & Petrova, 2011), en 
nuestro trabajo para los cálculos de diseño se va a considerar un extractor con un volumen 
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de 5 dm3 o 0.005 m3, el material recomendado para el diseño del extractor será de acero 
inoxidable del tipo AISI 316, (Peters & Timmerhaus, 1978) debido a los siguientes motivos: 
 
• Al ser resistente a la corrosión, se evitará perder área resistiva por una disminución 
del espesor. Esta razón es muy importante debido a que el proceso de extracción se 
realiza a presiones muy altas. 
• El acero inoxidable austenítico no endurece por tratamiento térmico, con lo cual se 
evitará que el material se pueda fragilizar después de trabajar en altas temperaturas 
y enfriarse rápidamente al ser soldado. 
 
El acero inoxidable austenítico presenta una buena tenacidad y ductilidad lo cual 
permitirá trabajar a altas presiones sin que el espesor del recipiente sea muy elevado, el 
diseño del extractor se detalla en el Anexo 2. 
 
Cálculo de la altura y diámetro: un factor necesario a considerar, es el que produzca el 
diseño más económico. Brummerstedt demostró que la relación de 3:1 o 4:1 es la más 
económica para tanques de baja presión, en el intervalo de 50 lb/plg2 a 75 lb/plg2 
manométricas, es la dada por las relaciones longitud a diámetro de 4:1 a 6:1. Y que para 
presiones manométricas arriba de 100 lb/plg2 la relación preferible es la de 6:1 (Rase & 
Barrow, p. 246), en nuestro trabajo consideraremos la relación 6:1. 
 
Para el cálculo de la altura del extractor se utilizó la Ec: 3.1. 
 
V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                 Ec: 3.1 
 
Donde:   
            D = diámetro interior del extractor, m 
  H = altura del extractor, m 
  V = volumen del extractor, m3 
  п = número pi 
 
El diámetro se calcula considerando la relación 6:1, se tiene la siguiente ecuación: 
 
H =  6D                                                                                                                                         Ec: 3.2                                     
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Cálculo del espesor de la cubierta del extractor: el espesor del extractor se va a calcular 
mediante la norma ASME, según la siguiente ecuación. (Rase & Barrow, p. 239). 
 
t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                       Ec: 3.3 
 
Donde:  
            R   = radio interno, plg 
       P   = presión máxima de trabajo o de diseño, lb/plg2 
       S   = esfuerzo admisible de trabajo, lb/plg2; 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2 (según  
        ASTM VIII división 2, como se citó en Vivar, 2013      
       E   = eficiencia de la junta longitudinal; 0.85 (eficiencias admisibles en juntas      
         Soldadas por arco o gas, Rase & Barrow)    
C   = tolerancia debida a la corrosión, 0.125 plg (como se citó en Maza, 2012) 
        t    = espesor, plg 
 
Toberas de carga y descarga: Las toberas de carga y descarga se considerarán a partir 
del diámetro óptimo calculado a las condiciones de presión y temperatura de operación que 
se alimentara el CO2. 
 
El diámetro optimo (Di, ópt.), se calcula con la siguiente ecuación, (Peters & 
Timmerhaus, p. 322). 
 
Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                                Ec: 3.4 
 
Donde:                     
           qf  = flujo volumétrico, en pie
3/s 
     ρ   = densidad del fluido, en lb/pie3 
           Di, ópt. = diámetro optimo, plg 
 
Así mismo se encontró el número de cedula, (Rase & Barrow, p. 457). 
 
Número de cédula =
100 P
S
                                                                                                  Ec: 3.5   
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Donde:  
P   = presión de trabajo interna, en lb/plg2 
       S   = esfuerzo permisible, en lb/plg2; 30000.55 lb/plg2 (Ref. Anexo 11) 
 
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se escogerá una tubería estándar. 
de DN 1/2 y Numero de Cedula 80, (Ref. Anexo 12). 
 
Cálculo de la cantidad de casca de limón necesario que se depositara en el recipiente 
de extracción: de acuerdo a lo visto en el capítulo 2 en la sección 2.8.2, se determinó las 
condiciones de extracción óptimas de 200 bar y 45°C, asimismo se considera un consumo 
de 4.26 kg de CO2 por cada kg de cáscara de limón. Experimentalmente, se halló que 20 
gramos de cáscara de limón ocupaban un volumen aproximado de 32 mililitros, esto nos 
indica que la cáscara de limón tiene una densidad aproximada de 625 kg/m3. Además, de la 
Figura 3.2 se sabe que el CO2 dentro del recipiente de extracción tendrá una densidad de 
815.38 kg/m3. Con estos datos se puede saber cuánto será el consumo aproximado tanto de 
la cáscara de limón como del CO2 por cada proceso de extracción. 
 
Vextractor = Vco2 +  Vcáscara de limón   
 
Segun la relación =
mCO2
mcáscara de limón
=
4.26
1
 
 
0.005 =  
mCO2  
ρco2
+
mcáscara de limón 
ρcáscara de limón
=
4.26mcáscara de limón 
815.38
+
mcáscara de limón
625
 
 
mcáscara de limón  = 0.733 kg  
 
Segun la relación =
mCO2
mcáscara de limón
=
4.26
1
 
 
mCO2 = 3.122 kg 
 
Cálculo de la cantidad de aceite esencial de limón que se obtendrá durante el 
proceso: de acuerdo a lo visto en el capítulo 2 en la sección 2.8.2, se tiene un rendimiento 
41 
 
de extracción de ηT = 0.9 %, lo cual se traduce en una extracción de 0.9 gramos aceite 
esencial de limón por cada 100 gramos de cascara de limón utilizada como materia prima. 
A continuación, se procederá a calcular la cantidad de aceite esencial de limón que se 
obtendrá por cada ciclo de operación. 
 
mAEL = ηT ∗ mcáscara de limón 
 
mAEL = 0.009 ∗ 733 g 
 
mAEL = 6.597 g 
 
La densidad del AEL promedio es de 0.86 g/ml, con la cual podemos encontrar el 
volumen en mililitros obtenidos en un ciclo de operación. 
 
LAEL =     
mAEL
ρAEL
 
 
LAEL =     
6.597
0.86
= 7.67 ml 
 
En el recipiente de extracción se debe realizar la carga de cáscara de limón de manera 
manual al inicio del proceso, para tener acceso a la parte interna del recipiente de extracción 
y poder cargar la cáscara, el cuerpo cilíndrico será cerrado mediante tapas del tipo niple, así 
mismo la alimentación del CO2 se realizará por la parte inferior y la salida de la mezcla CO2 
y el AEL será por la parte lateral suprior del extractor, en la Figura 3.3 se muestra las 
características del recipiente extractor. 
 
Se ha determinado que las toberas de entrada y de salida sean bridadas de 1/2 pulgadas 
ubicadas en el lateral superior e inferior, se seleccionó bridas de anillo que son las adecuadas 
en trabajos de alta presión, así mismo las bridas recomendadas son de clase 400 por ser de 
fácil montaje. 
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                Fuente: elaboración propia  
  
 DISEÑO DE EQUIPOS SECUNDARIOS 
 
3.3.1. Diseño del tanque para CO2 líquido 
 
     Función: El requisito principal que debe cumplir este equipo, es el de poder mantener 
siempre alimentada a la bomba durante el proceso de comprensión, y lógicamente poder 
resistir la presión del estado uno que es de 57.37 bar. 
 
     Descripción del tanque: el tanque es un equipo en forma cilíndrica y su trabajo es en 
forma vertical, se ha determinado que el tanque cuente con una tobera de entrada y una salida 
bridadas, ubicadas en el lateral superior e inferior respectivamente. Se seleccionó bridas de 
anillo que son las adecuadas en trabajos de alta presión, también se diseñara con tapas 
inferior y superior del tipo elipsoide.  
 
Figura 3.3.  Diseño del recipiente de extracción 
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     Especificaciones de diseño: el material usado para el diseño del tanque será de acero 
inoxidable del tipo AISI 316, (Peters & Timmerhaus, 1978). 
 
Para asegurar una alimentación uniforme, suficiente a la bomba y evitar momentos de 
vacío que pueda generar el peligro de cavitación, el tanque de almacenamiento para CO2 que 
estará al comienzo del proceso se diseñará considerando una capacidad 50 % más de la 
capacidad másica del equipo extractor (Ochoa, 2017). La capacidad que deberá tener el 
tanque bajo las condiciones mencionadas se encontrará con la Ec: 3.6. 
 
Vtanque =
mco2tanque
ρ1
=  
1.5 ∗ Vextractor ∗ ρ4
ρ1
                                                                     Ec: 3.6 
 
Donde:   
ρ1   = densidad del CO2 en el estado 1 (775 kg/m3) 
ρ4   = densidad del CO2 en el estado 4 (815.38 kg/m3) 
 
Cálculo de la altura y diámetro: se realizará los cálculos con las mismas ecuaciones 
que se utilizó en el diseño del extractor, las cuales se adaptarán para el diseño del tanque. 
 
Para el cálculo de la altura del tanque se utilizó la Ec: 3.1. 
 
V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                             Ec: 3.1 
 
Donde:  
             D   = diámetro interior del tanque, m 
   H   = altura del tanque, m  
   V   = volumen del tanque, m3 
   п = número pi 
 
El diámetro se calculó con la  Ec: 3.2. 
 
H =  6D                                                                                                                                         Ec: 3.2                                                  
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Cálculo del espesor de la cubierta del tanque: para determinar el espesor del tanque se 
utilizó la Ec: 3.3. 
 
t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                       Ec: 3.3 
 
Cabezales parte superior e inferior del tanque: para presiones altas arriba de 200 
lb/plg2 probablemente resulte más económico usar el cabezal del tipo elipsoide (cóncavo 
elíptico) con una relación 2:1 de eje mayor a menor, (Rase & Barrow). 
 
Cálculo de la altura del cabezal: a partir de la relación entre eje mayor y menor de 2:1, 
es decir la altura del cabezal se calcula con la Ec: 3.7. 
  
2h =
D
2
                                                                                                                                           Ec: 3.7 
 
Donde:  
D   = diámetro interno del cabezal que es igual al diámetro interno del tanque, plg 
       h    = altura del cabezal cóncavo elíptico de 2:1, plg 
      
Cálculo de espesor del cabezal: el espesor del cabezal se calculó con la siguiente 
ecuación, (Rase & Barrow, p. 239). 
 
t =
PD1
2SE − 0.2P
+ C                                                                                                                    Ec: 3.8 
  
Donde:  
D1 = diámetro interno del tanque, plg 
       P   = presión máxima de trabajo o de diseño, lb/plg2 
       S   = esfuerzo admisible de trabajo, lb/plg2; 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2 (según  
        ASTM VIII división 2, como se citó en Vivar, 2013)     
       E   = eficiencia de la junta longitudinal; 0.85 (eficiencias admisibles en juntas      
         Soldadas por arco o gas, Rase & Barrow) 
C   = tolerancia debida a la corrosión, 0.125 plg (como se citó en Maza, 2012) 
       t    = espesor, plg 
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Toberas de carga y descarga: Las toberas de carga y descarga se considerarán a partir 
del diámetro óptimo calculado a las condiciones de presión y temperatura de operación que 
estará el CO2 líquido en el tanque. 
 
El diámetro optimo (Di, ópt.), se calcula con la Ec: 3.4. 
 
Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                                Ec: 3.4 
 
     Así mismo se encontró el número de cédula con la Ec: 3.5.  
 
Número de cédula =
100 P
S
                                                                                                    Ec: 3.5 
 
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se escogerá una tubería estándar. 
de DN 1/2 y Numero de Cedula 40, (Ref. Anexo 12) 
 
Se ha determinado que las toberas de entrada y de salida sean bridadas de 1/2 pulgadas 
ubicadas en el lateral superior e inferior respectivamente, se seleccionó bridas de anillo que 
son las adecuadas en trabajos de alta presión, así mismo las bridas recomendadas son de 
clase 400 por ser de fácil montaje. El tanque también cuenta con una entrada superior para 
poder implementar un sensor de nivel o un manómetro. 
 
El tanque ha sido diseñado con tapas elípticas y espesor de pared para la presión de 
operación de 7 mm, el diseño se detalla en el Anexo 3, sección 3.1. y en la Figura 3.4 se 
muestra las características del tanque.  
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           Fuente: elaboración propia  
 
3.3.2. Diseño de intercambiador de calor para enfriamiento del CO2 líquido a la 
entrada de la bomba 
 
     Función: El intercambiador de calor es el equipo mecánico que permitirá que el CO2 se 
enfríe desde 20 ºC a 0 ºC, con lo cual se asegura que el CO2 se mantenga en estado líquido 
durante la operación y así pueda ser transportado por la bomba de alta presión.   
 
     Selección del intercambiador: los intercambiadores de calor de acuerdo a su 
construcción pueden dividirse en tres grandes grupos: 
 
• Intercambiadores compactos: los que están hechos en base a placas o láminas 
“planas” paralelas. 
• Intercambiadores tubulares:  los que están hechos en base a tubos. 
Figura 3.4. Diseño del tanque para CO2 líquido 
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• Intercambiadores misceláneos:  los que tienen diferentes configuraciones según el 
requerimiento específico. 
 
     En este trabajo para la selección y diseño del intercambiador de calor se realizó tomando 
en cuenta las definiciones que se muestra en la Tabla 3.2. 
 
     De acuerdo a la guía se diseñará un intercambiador de placas, ciertas condiciones lo hacen 
más atractivo que las unidades tubulares para las mismas aplicaciones, ya que en su lugar 
emplea superficies delgadas o placas las cuales tienen pasajes por los que circulan los 
fluidos, es ideal cuando el proceso de intercambio de calor necesita el uso de un material de 
construcción especial, como por ejemplo acero inoxidable. Entre las ventajas que ofrecen 
los intercambiadores de placas están: 
 
• Mayor área de transferencia por unidad de volumen (ocupan menos espacio). 
• Altas flexibilidades en el diseño de las áreas de transferencia y arreglos de flujos. 
• Puede operar con más de dos fluidos. 
• Alta turbulencia, produciéndose un coeficiente de película elevado y baja 
incrustación; lo cual lleva consigo una disminución en el área necesaria para la 
transferencia de calor. 
• Bajas caídas de presión. 
• Facilidad para extender o rearreglar la unidad para incrementos o modificaciones de 
las cargas de calor. 
• Facilidad de mantenimiento. 
• Aproximación de temperaturas. 
• Por lo general, no están diseñados para operar con presiones mayores a 25 bar o 
temperaturas mayores a 160 °C. Sin embargo, existen arreglos especiales en dónde las 
placas van soldadas lo cual permite trabajar a presiones en el orden de los 100 bar. 
 
Especificaciones de diseño: el intercambiador de placas debe resistir una presión de 
trabajo de 57.37 bar. El fluido condensante será suministrado por una unidad de 
condensación, para lo cual se ha decidido trabajar con el refrigerante R134a debido a su 
inocuidad y porque es el refrigerante más utilizado para aplicaciones básicas de 
refrigeración.  
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Tabla 3.2 
 
Guía para la selección de un intercambiador 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
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Balance de calor: se sabe a qué el extractor tiene una capacidad de 5 l, en base a ello 
tomamos un caudal de 5 l de CO2 a enfriar y que se llenara en un minuto, para determinar la 
cantidad de calor que debe retirarse del CO2 usaremos la Ec: 3.9, (Donald Kern). 
 
Q̇ = ṁco2 ∗ Cp ∗ ( T1– T2)                                                                                                        Ec: 3.9 
 
Donde:  
        ṁco2    = flujo másico del CO2, kg/s 
       T1  y T2  = temperaturas del CO2, según el ciclo termodinámico, en ºC 
        CP             = calor especifico del CO2, en kJ/kg. ºC 
        ?̇?          = flujo de calor, kJ/s 
 
Temperatura de salida del fluido frio, t2: el refrigerante sale del intercambiador como 
vapor sobrecalentado básicamente a la misma presión de entrada y 15 ºC, así mismo con 
datos del Anexo 4 y 5 podemos encontrar el flujo másico del R-143a, según la siguiente 
ecuación, (Vivar, 2013). 
 
Q̇ =   ṁ𝑅−134a*(1- X) *hfg                                                                                                       Ec: 3.10 
 
Done:  
             hfg               =   variación de entalpias del refrigerante, en kJ/kg, (Ref. Anexo 5) 
        x            =   calidad de vapor del refrigerante, (Ref. Anexo 4) 
             ṁ𝑅−134a =   flujo másico del refrigerante R-134a, en kg/s 
             ?̇?            =   flujo de calor, kJ/s 
 
Las principales ecuaciones para el diseño del intercambiador de placas son las 
siguientes: 
 
Temperatura media logarítmica: MLDT, (Donald Kern). 
 
MLDT =
 Δt1 − Δt2 
ln (
Δt1
Δt2)
                                                                                                              Ec: 3.11 
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Donde:  
 Δt1  =   variación de temperatura lado caliente 
             Δt2  =   variación de temperatura lado frio (Ref. Anexo 4) 
 
Número de unidades de transferencia para cada fluido: HTU, (Moncada). 
 
Fluido caliente: HTU =
T1 − T2
MLDT
                                                                                           Ec: 3.12 
 
Fluido frio: HTU =
t2 − t2
MLDT
                                                                                                    Ec: 3.13 
 
Donde:  
T1 y T2   = temperaturas del CO2, º C 
            t1 y t2       = temperaturas del R-134a, º C (Ref. Anexo 4)  
      
     Área provisional requerida: A0, (Donald Kern) 
 
A0 =
Q
U ∗ MLDT
                                                                                                                        Ec: 3.14 
 
Donde:  
U        =   coeficiente total de transferencia de calor varía entre 10 a 2 BTU/h.ft2.ºF, 
                           (Ref.  Anexo 8) 
             Q        =   flujo de calor transferido, BTU/s 
            MLDT =   temperatura media logarítmica, ºF 
 
Tipo y características de las placas: Placas “Alfa Laval” tipo P5, (Ref. Anexo 9) 
 
Número de placas térmicas Np y número total de canales (Nc): 
 
Np =
A0
𝐴p
                                                                                                                                      Ec: 3.15 
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 Donde:  
A0    =   área provisional requerida, m
2 
            Ap   =   área lateral de cada placa, m
2  
Np   =   número de placas térmicas < 200 (máximo número de placas de este tipo de  
            Este tipo de intercambiador Ref. Anexo 9) 
 
Número total de canales Nc: 
 
Nc = Np + 1                                                                                                                  Ec: 3.16 
 
Número de canales paralelos por paso (número de canales en que debe dividirse el flujo) 
np: 
 
np =
V
v
                                                                                                                                         Ec: 3.17 
 
Donde:  
V   = mayor caudal total de los fluidos, m3/s 
       v   = 0.36 – 0.9 m3/h. canal para este tipo de placas, (Ref. Anexo 9) 
 
Arreglo del intercambiador. Número de pasos: n 
 
n =
Nc
2np
                                                                                                                                      Ec: 3.18 
 
Donde:  
Nc  = número total de canales 
            np  = número de canales paralelos por paso 
 
Coeficientes de película: h 
 
Para flujo turbulento, h = 0.2536 (
k
De
) Re0.65Pr0.4                                                           Ec: 3.19      
                        
52 
 
Para flujo laminar, h = 0.742 Cp G (Re)
-0.62 (Pr)
-0.667 (
μ
μw
)0.14                                      Ec: 3.20 
 
Donde:  
k     = conductividad térmica, BTU/h.ft. ºF 
            De   = doble distancia entre placas, ft 
            Re   = número de Reynolds 
            Pr    = número de Prandtl 
            Cp   = capacidad calorífica, BTU/lb. ºF 
            µ     = viscosidad a la temperatura calórica, lb/pie. h 
            µw   = viscosidad a la temperatura de la pared, lb/pie. h 
            h     = coeficiente de película, BTU/s.ft2. ºF 
 
Coeficiente total de transferencia de calor: U0 
 
1
u0
=
1
hA
+ rA +
x
k
+ rB +
1
hB
                                                                                                 Ec: 3.21 
 
Donde:  
u0      = Coeficiente de transferencia de calor, BTU/s.ft
2.ºF 
            hA      = coeficiente de película del CO2, BTU/s.ft
2. ºF 
            hB      = coeficiente de película del R-134a BTU/s.ft
2. ºF 
            rA, rB  = resistencia a la incrustación del CO2, s.ft
2.ºF/BTU, (Ref. Anexo 7) 
            r             = resistencia a la incrustación del R-134a, s.ft
2.ºF/BTU 
            x        = espesor de placas, ft 
            k        = conductividad del acero, BTU/h.ft. ºF  
 
Área necesaria para la transferencia de calor: A0, (Donald Kern) 
 
A0 =
Q̇
U0 MLDT Ft
                                                                                                                     Ec: 3.22 
 
Donde:  
Q̇          = flujo de calor transferido, BTU/s 
            U0            = Coeficiente de transferencia de calor, BTU/s.ft
2.ºF 
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            MLDT = temperatura media logarítmica, ºF    
 Ft         = factor térmico, (Ref. anexo 10) 
 
Área disponible: Ad 
 
Ad = Np ∗ Ap                                                                                                                             Ec: 3.23                                  
 
Caídas de presión (ΔP) para cada fluido: 
 
ΔP =
2fG2L
gDeρ
                                                                                                                                Ec: 3.24 
 
Donde:  
      f    = factor de fricción 
           G   = masa velocidad, lb/ h. ft2 
           L   = longitud de placa, ft 
           g   = aceleración de la gravedad, ft/s2 
           De = doble distancia entre placas, ft 
           ρ   = densidad, lb/ft3 
           ΔP = caída de presión, lb/plg2 
 
Como se determinó anteriormente, el tipo de intercambiador de calor que se selecciono 
es el intercambiador de placas soldadas. El intercambiador de placas tendrá flujo en paralelo: 
la corriente principal se divide en subcorrientes para converger posteriormente en una sola 
y un arreglo en Z. El diseño del intercambiador de placas se detalla en el Anexo 3, sección 
3.2 y más características se puede observar en la Figura 3.5. Para esta selección el fabricante 
SWEP ofrece intercambiadores de placas soldadas y están fabricados de acero inoxidable 
por lo que son adecuados para esta función. Se ha determinado que el intercambiador de 
placas a utilizar sea del modelo B12. 
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Fuente: www.swep.netglobalassetsproductsb12b12-es.pdf  / TECUMSEH Products Company, 
como se citó en Ochoa, 2017 
  
En el Anexo 4 se muestra el esquema de trabajo del enfriador con la unidad de 
condensación, partiendo de los estados del R - 134a en el ciclo de refrigeración. El fabricante 
TECUMSEH es líder en el suministro de unidades de condensación y cuenta con una amplia 
gama de soluciones versátiles para la manipulación del refrigerante, debido a ello es que se 
ha optado por utilizar las unidades de condensación que este fabricante. Se determina que la 
unidad condensadora modelo CAJN4476YHR-WZ es la adecuada para poder cumplir el 
ciclo de refrigeración deseado. Esta unidad trabaja con un flujo másico de 24 kg/h, cuenta 
con un COP de 1.69 y consume 4A a 220 VAC y 60 hz. (Ochoa, 2017, p. 71). En la Figura 
3.5 b se muestra la unidad de condensación. 
 
 
 
Figura 3.5. a. Intercambiador de calor de placas soldadas modelo B12D, b. Unidad de 
condensación modelo CAJN4476YHR-WZ 
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3.3.3. Diseño de intercambiador de calor para calentar CO2 alimentado al extractor 
 
Función: este equipo permitirá que el CO2 se caliente desde 10 ºC a 45 ºC, condiciones 
necesarias para asegura que el CO2 se mantenga en estado supercrítico durante la operación 
de extracción del aceite esencial de limón. 
 
Selección del intercambiador:  de acuerdo al proceso se sabe que no se requiere de 
elevadas temperaturas para lograr el estado supercrítico del CO2. Para esta función se ha 
decidido optar por utilizar energía eléctrica para el calentamiento y así evitar la necesidad 
de implementar un circuito de refrigeración que complemente al calentador, (Ochoa, 2017). 
 
Especificaciones de diseño: En calentador deberá tener la capacidad de calentar 5 l/min 
de CO2, a una presión de 200 bar y que tendrá que calentar el CO2 desde 10 ºC hasta 45 ºC. 
 
Cálculo del flujo de calor necesario: 
 
Q̇ = ṁCO2*Cp*(T2 – T1)                                                                                              Ec: 3.25 
 
Donde:  
             ṁCO2   = flujo másico del CO2, en kg/s      
        T1 y T2 = temperaturas del CO2, en ºC 
         CP         = calor especifico del CO2, en kJ/kg. ºC 
              Q̇         = flujo de calor, kJ/s 
 
El fabricante CAS Aluminum Solutions cuenta con una solución especial para el 
calentamiento por inducción eléctrica para fluidos a alta presión, los calentadores eléctricos 
del tipo Circulation Heater modelo CAST-X. El calentador consiste en una bobina eléctrica 
como fuente de calor y una tubería tipo serpentín de AISI 316L por donde circula el CO2 a 
ser calentado ambos introducidos en un cuerpo de aluminio fundido que cumple la función 
de medio de transmisión de calor, (Ochoa, 2017). En el Anexo 3, sección 3.3, se muestra el 
desarrollo del diseño. Los modelos que ofrece el fabricante están determinados por la presión 
del fluido a ser calentado y la potencia de calefacción necesaria, en este caso el modelo que 
se adecua a las necesidades de este proceso es el modelo CAST-X 2000 ya que está diseñado 
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para trabajar con una presión máxima de 344 bar y una temperatura máxima de 177ºC, En 
la Figura 3.6 se puede observar el calentador eléctrico. 
 
Fuente: users.ugent.be~mvbelleg...PreheaterWatlow_Cast_X_Circ.pdf 
 
3.3.4. Diseño de la bomba para presurizar CO2 líquido 
 
Para aumentar la presión del CO2 hasta los 200 bar a fin de llevarlo al estado de fluido 
supercrítico se prefiere utilizar una bomba a utilizar un compresor, debido a que la bomba 
tiene las siguientes ventajas sobre el compresor, (Vivar, 2013): 
 
• Requiere una menor inversión para las mismas condiciones. 
• Tiene mejor control de caudal. 
• El consumo eléctrico es menor para las mismas condiciones. 
• El consumo energético es menor para presiones mayores a 200 bar. 
 
Figura 3.6.  Intercambiador eléctrico modelo CAST-X 2000 
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Función: este equipo es el encargado de transportar el CO2 desde el estado líquido y debe 
tener la capacidad de cambiar la presión hasta descargarlo como fluido supercrítico para 
alimentar al extracto durante el proceso de extracción. 
 
Selección del tipo de bomba: las bombas de acuerdo a su funcionamiento se pueden 
clasificar en dos grandes grupos: bombas cinéticas y bombas de desplazamiento. 
 
En este trabajo para la selección y diseño de la bomba se realizó tomando en cuenta la 
clasificación de tipos de bombas Figura 3.7 y la guía para la selección de bomba como se 
muestra en la Figura 3.8. 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
Figura 3.7. Clases de bombas 
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Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
 
Cálculo de carga hidrostática: La carga hidrostática o columna de bombeo se calcula 
mediante la siguiente ecuación, (Moncada). 
 
HT = Hestática + Hfricción + HPresión                                                                                  Ec: 3.26 
 
HT = (hd − hs) + (hfs + hfd + hfi + hf0) +
Pd − Ps
9.81(RD)
                                                  Ec: 3.27 
 
Donde:  
      HT   = columna total, m   
             hd     = columna estática en la descarga, m 
Figura 3.8. Selección del tipo de bomba sobre la base de las condiciones del servicio 
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        hs    = columna estática en la succión, m 
      hfs    = fricción en la succión, m 
      hfd   = fricción en la descarga, m 
             hfi    = fricción al ingresar a la tubería, m 
      hf0   = fricción al salir de la tubería, m 
      Pd    = presión en la descarga, kPa 
      Ps   = presión en la succión, kPa 
      RD = densidad relativa  
 
Columna de presión: la columna de presión desarrollada por las presiones de descarga 
y succión se determina con la Ec: 3.28. 
 
Ps =
P
9.81 ∗ RD
                                                                                                                          Ec: 3.28 
 
Columna de fricción: el cálculo de las columnas de fricción de succión y descarga se 
termina con las siguientes ecuaciones. 
 
∑hfs =  hfi  +     hfs                                                                                                                 Ec: 3.29 
 
∑hfd =  hf0 +    hfd                                                                                                                 Ec: 3.30 
 
Caballaje de líquido: LHP, la potencia requerida para poder presurizar el fluido se 
determina con la Ec: 3.3.4 – 3, (Vivar). 
 
LHP =
Q(Pd − Ps) ∗ 14.5
1715
=
Q ∗ ΔP ∗ 14.5 
1715
                                                                       Ec: 3.31 
 
Dónde:  
   LHP = Potencia requerida, HP 
 ΔP   = Presión diferencial, bar 
 Q       = Caudal máximo, gal/min 
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En la Figura 3.9 se muestra las características de la bomba presurizadora de CO2, y en el 
Anexo 3, sección 3.4, se muestra el desarrollo del diseño. El fabricante CAT PUMPS ofrece 
bombas de triple pistón específicamente diseñadas para trabajar con CO2 líquido, se ha 
decidido trabajar con el modelo 781KM.CO2 que es uno de los modelos más pequeños que 
ofrece para aplicaciones de alta presión, este modelo ofrece una presión máxima de 345 bar 
y un flujo volumétrico máximo de 3.1 lpm por lo cual cumple con las necesidades del 
proyecto. El material de contacto con el fluido solido es acero inoxidable y los componentes 
flexibles como sellos o empaquetaduras son de un material inerte al paso de CO2.  
 
La bomba está diseñada para entregar un caudal máximo posible de 3.1 lpm a 450 RPM 
en el eje. La velocidad más cercana a la máxima operación de trabajo de 450 RPM que se 
puede encontrar en motores asíncronos trifásicos es de 900 RPM por lo cual se decidió 
utilizar un motor modelo 1LA7111-8YB60 112 M del fabricante SIEMENS, el cual ofrece 
una potencia de 1.5 HP. 
Fuente: httpwww.catpumps.comproductspdfs781KMC02_B.pdf /  https://www.industry.siemens.co 
m/home/aan/es/ecuadorDocuments/lista%20de%20Pecios%20Final%20Siemens%20Industry%20E 
cuador.pdf 
Figura 3.9. a. Bomba para presurizar CO2 modelo 781KM.CO2, b. Motor de bomba 
1LA7111-8YB60 112 M del fabricante SIEMENS  
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3.3.5. Diseño del separador de ciclón 
 
Se usará un separador mecánico que permiten separar sólidos o líquidos suspendidos en 
gas, utilizando la fuerza centrífuga y aprovechando la diferencia de densidades para que sean 
separados por la gravedad. Este equipo posee las siguientes características, (vivar, 2013): 
 
• Utilización de la fuerza centrífuga. 
• Alto rendimiento. 
• Recuperación masiva de extracto. 
• Al no utilizar partes móviles para su funcionamiento, se reducen los costos de 
mantenimiento y operación. 
 
Función: el equipo separador de ciclón deberá separar el dióxido de carbono en estado 
gaseosa del aceite esencial de limón previamente extraída en el equipo extractor. 
 
Descripción del separador de ciclón: está compuesto por una tapa plana en la parte 
superior y tobera para salida de CO2 gaseoso, un cuerpo cilíndrico y un cuerpo cónico con 
tobera para la recuperación del aceite esencial de limón en la parte inferior, estas partes están 
unidas entre sí, la entrada de la mezcla al separador será de forma rectangular. 
 
Especificaciones de diseño: la presión de operación será de acuerdo al estado cinco, que 
es de 57.37 bar, se utilizará para el diseño del separador acero inoxidable del tipo AISI 316. 
 
Factores de diseño: los ciclones se diseñan habitualmente de tal modo que satisfagan 
ciertas limitaciones bien definidas de caída de presión. Casi siempre una caída de presión 
máxima permisible correspondiente a una velocidad de entrada al ciclón dentro de la gama 
de 6 a 21 m/s (20 a 70 ft/s). Por consiguiente, los ciclones suelen diseñarse para una 
velocidad de entrada de 15 m/s (50 ft/s), aunque no es necesario apegarse estrictamente a 
este valor. Por lo general la entrada del separador es de forma rectangular. (Manual del 
Ingeniero Químico, secta edición). 
 
Sección de entrada para el CO2 al ciclón: se calculará mediante la Ec: 3.32. 
 
62 
 
A =
ṁ
ρ ∗ v
                                                                                                                                    Ec: 3.32 
 
Donde:  
A   = área de la sección de entrada del CO2 al ciclón, m
2 
ρ   = densidad del CO2 gaseoso, kg/m3 
       v   = velocidad de entrada, m/s 
       ṁ   = flujo másico del CO2 gaseoso, kg/s 
 
Cálculo del espesor de cubierta del separador de ciclón: se determinaron los espesores 
de cubierta de la parte cilíndrica y cónica del separador de ciclón. 
 
Espesor de la zona cilíndrica: se utilizará la ecuación Ec: 3.3. 
 
t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                       Ec: 3.3 
 
Espesor de la zona cónica: para determinar el espesor de la zona cónica emplearemos la 
siguiente ecuación(Rase & Barrow, p. 239). 
 
t =
PDc
2 cos α(SE − 0.6P)
+ C                                                                                                    Ec: 3.33 
 
Donde:  
Dc = diámetro medio de un cono en el punto considerado, plg 
       P   = presión máxima de trabajo o de diseño, lb/plg2 
       S   = esfuerzo admisible de trabajo, lb/plg2 
       E   = eficiencia de la junta longitudinal 
       C   = tolerancia debida a la corrosión, plg 
 α   = mitad del ángulo comprendido entre el cono y la base 
       t   = espesor, plg 
 
Caída de presión: en el manual del Ingeniero Químico secta edición, describe que la 
caída de presión para este tipo de separadores de ciclón, se debe calcular mediante la 
siguiente ecuación. 
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ΔP = 0.013ρvc
2                                                                                                                        Ec: 3.34     
 
Donde:  
ρ   = densidad del gas, lb/ft3 
           vc   = velocidad del gas, ft/s   
           ΔP  = caída de presión, plg 
 
El separador ciclónico sesta diseñado de una parte cilíndrica y una parte cónica y con dos 
toberas una para recolección de partículas y la otra para salida del gas DN = 1 ½ y 3 
respectivamente y Numero de Cedula 40, se seleccionó bridas de anillo para las toberas, así 
mismo la brida recomendada es de clase 400 por ser de fácil montaje. El diseño se detalla en 
el Anexo 3, sección 3.5 y las características del separador de ciclón se puede observar en la 
Figura 3.10. 
                  
                      
 
 
                     
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fuente: elaboración propia 
 
 
Figura 3.10. Diseño del separador de ciclón 
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3.3.6. Diseño del tanque para almacenar CO2 gaseoso residual 
 
     Función: El requisito principal que debe cumplir este equipo, es de almacenar el CO2 
proveniente del separador de ciclón, para no ser expulsado a la atmosfera, de esta forma 
reutilizar o para otras aplicaciones. 
 
     Descripción del tanque: el tanque es un equipo en forma cilíndrica que trabajara en 
forma horizontal, se ha determinado que el tanque cuente con una tobera de entrada y una 
salida bridadas. Se seleccionó bridas de anillo que son las adecuadas en trabajos de alta 
presión, también se diseñara con tapas del tipo elipsoide.  
 
     Especificaciones de diseño: el material usado para el diseño del tanque será de acero 
inoxidable del tipo AISI 316. El tanque se diseñará para una capacidad de 100 kg de CO2 
gaseoso, y así poder almacenar el gas residual de varios ciclos de operación.  
 
La capacidad requerida se encontrará con la Ec: 3.6. 
 
Vtanque =
mco2tanque
ρ
                                                                                                                Ec: 3.6 
 
Donde:   
             ρ   =   densidad del CO2 gaseoso, kg/m3 
        v   =   volumen del tanque, m3 
 
Cálculo de la altura y diámetro: se realizará los cálculos con las mismas ecuaciones 
que se utilizó en el diseño del extractor, las cuales se adaptarán para el diseño del tanque. 
 
Para el cálculo de la altura del tanque se utilizó la Ec: 3.1. 
 
V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                             Ec: 3.1 
 
El diámetro se calcula con la Ec: 3.2. 
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H =  6D                                                                                                                                         Ec: 3.2             
 
Cálculo del espesor de la cubierta del tanque: para determinar el espesor del tanque se 
va a calcular con la Ec: 3.3. 
 
t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                       Ec: 3.3 
        
Cabezales del tanque: para presiones altas arriba de 200 lb/plg2 probablemente resulte 
más económico usar el cabezal del tipo elipsoide (cóncavo elíptico) con una relación 2:1 de 
eje mayor a menor, (Rase & Barrow) 
 
Cálculo de la altura del cabezal: a partir de la relación entre eje mayor y menor de 2:1, 
es decir la altura del cabezal se calcula con la siguiente Ec: 3.7. 
  
2h =
D
2
                                                                                                                                           Ec: 3.7 
       
Cálculo de espesor del cabezal: el espesor del cabezal se calculó con la Ec: 3.8. 
 
t =
PD1
2SE − 0.2P
+ C                                                                                                                    Ec: 3.8 
  
Toberas de carga y descarga: Las toberas de carga y descarga se considerarán a partir 
del diámetro óptimo calculado a las condiciones de presión y temperatura de operación que 
estará el CO2 gaseoso en el tanque. 
 
El diámetro optimo (Di, ópt.), se calcula con la siguiente ecuación Ec: 3.4. 
 
Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                                Ec: 3.4 
 
     Así mismo se encontró el número de cedula con la Ec: 3.5.    
 
Número de cédula =
100 P
S
                                                                                                    Ec: 3.5 
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De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se escogerá una tubería estándar. 
de DN 1/2 y Numero de Cedula 40. Se ha determinado que las toberas de entrada y de salida 
sean bridada de anillo que son las adecuadas en trabajos de alta presión, así mismo las bridas 
recomendadas son de clase 400 por ser de fácil montaje. En la Figura 3.11 se muestra las 
características del tanque y en el Anexo 3, sección 3.6, se detalla el diseño. 
     
 
 
   Fuente: elaboración propia  
 
 SELECCIÓN DEL REGULADOR DE PRESIÓN 
 
De acuerdo a lo visto en el proceso termodinámico del CO2 en el diagrama de Mollier, se 
sabe que se debe reducir la presión isoentálpicamente desde 200 bar a presiones lo más baja 
posible para poder pasar al proceso de separación del aceite esencial de limón del CO2, para 
esto se utilizará un regulador de presión, el cual hará que el CO2 se expanda 
isoentálpicamente mediante un proceso de estrangulación. Para este caso el regulador que se 
ha seleccionado es un regulador de contrapresión modelo 26-1700 del fabricante TESCOM 
Figura 3.11. Diseño del tanque para almacenar CO2 gaseoso residual 
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que es del tipo cargado mediante resorte y es capaz de regular niveles de presión desde 3.4 
hasta 414 bar según especificación, por lo cual el nivel de presión máxima de operación del 
sistema de este trabajo queda dentro del rango del componente. Todo el material de contacto 
del regulador es de AISI 316 y las partes flexibles están hechas de uretano, lo cual es parte 
de su especificación para trabajo con CO2. En la Figura 3.12 se puede observar una imagen 
del regulador 26 – 1700. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                                 
                               
                             Fuente: https://www.amronintl.com/26-1700-series-relief.html 
 
 VÁLVULAS, TUBERÍAS, ACCESORIOS Y COMPONENTES 
ADICIONALES 
 
Se ha seleccionado que las válvulas de paso para alta presión sean del tipo de bola con 
asiento de PEEK de la serie 83 del fabricante SWAGELOK que permiten trabajar hasta los 
413 bar y para baja presión de la serie 40 con asiento de PTFE que permite trabajar hasta los 
100 bar. Las válvulas de antirretorno se ha decidido que sean del tipo con obturador y resorte 
de la serie CH de SWAGELOK que permite trabajar en el mismo rango de trabajo indicado 
para alta y baja presión. 
 
Figura 3.12. Regulador contrapresión modelo 26-1700 
 
68 
 
De forma general el tipo de tubería empleado en el diseño, es tubería de NPS 1/2 SCH 40 
y 80 en AISI 316 y el tipo de rosca general es NPT 1/2 que es un tipo de roscado cónico 
especialmente diseñado para trabajo en alta presión y es uno de los más utilizados en la 
industria en general. De acuerdo a las especificaciones del tipo de tubería y rosca se decidió 
utilizar accesorios como codos, tees, adaptadores, niples y bushings en AISI 316 del 
fabricante SWAGELOK. Para asegurar la estanqueidad de las conexiones se decidió utilizar 
un sellante de PTFE del mismo fabricante de los accesorios. 
 
 DISTRIBUCIÓN DE EQUIPOS 
 
En la Figura 3.13 se puede observar el plano 3D de distribución de la Planta Piloto. En la 
Tabla 3.3 se listan los componentes principales con sus etiquetas. La distribución se ha 
realizado bajo el criterio de que todos los componentes sean accesibles de forma directa y 
que las unidades de condensación cuenten con espacio suficiente para poder consumir el aire 
que necesitan. El diseño se ha realizado también intentando que la altura de la planta sea de 
ancho menor a los 2 m y de largo menor a 3 m.  
  
Fuente: elaboración propia  
Figura 3.13. Vista isométrica de la distribución de equipos 
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Tabla 3.3  
 
Componentes principales en el diagrama de distribución de la Planta Piloto 
 
Lista de Equipos 
 Ítem                      Nombre 
1 Tanque para CO2 líquido 
2 Intercambiador de calor de placas 
3 Bomba reciprocante de Tríplex Pistón 
4 Intercambiador de calor eléctrico 
5 Extractor de fluido supercrítico 
6 Regulador de presión 
7 Separador de ciclón 
8 Tanque de almacenamiento de CO2 gaseoso residual 
 
 COTIZACIÓN DE LA PLANTA PILOTO 
 
En el presente capítulo se realizará una cotización de los equipos principales que 
conforman la planta piloto, la estimación de costos de la fabricación de los componentes de 
diseño especifico los cuales ya han sido seleccionados anteriormente. En este capítulo solo 
se cotizará la parte mecánica (compra y fabricación de equipos con diseño especifico) y se 
realizará un estimado de válvulas, tuberías, y accesorios, pues las instalaciones eléctricas y 
de instrumentación y control no se han tomado en cuenta, debido a que estos trabajos están 
fuera del alcance de este trabajo. Sin embargo, la cotización realizada en este capítulo 
ayudará a la organización que desee implementar esta planta piloto a tomar una decisión y 
le permitirá realizar un presupuesto base. 
 
3.7.1. Cotización de componentes comprados 
 
Los equipos seleccionados se han cotizado a través de las paginas oficiales de los 
distribuidores de las respectivas marcas. En la Tabla 3.4 se muestra cuánto costará comprar 
los componentes de compra.  
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Tabla 3.4 
 
Estimación de costos para componentes de compra 
 
Descripción del Componente 
 
Cantidad       
Costo 
(US$)      
    Tasa de 
Cambio 
(US$) 
     Costo 
    Total 
(s/.) 
Intercambiador de placas SWEP B12D                         1 1436,8 3,35 4813.28 
Bomba de triple pistón CATPUMPS 
781KM.CO2        1 12733.50 3,35 42657.22 
Motor de inducción SIEMENS 1LA7111-
8YB60 112 M           1 470 3,35 1574.50 
Intercambiador eléctrico CAST-X 2000                    1 1413,1 3,35 4733.89 
Regulador de presión TESCOM 26-1700 1 1098 3,35 3678.30 
Válvula de bola de ½”x 4500 PSI de acero 
inoxidable ASI 316, asiento PEEK                               3 1248 3,35 12542.40 
Válvula de bola de ½”x 1000 PSI de acero 
inoxidable ASI 316, asiento PTFE 3 131.12 3.35 1317.75 
Total                                                                                                                                 71317.34 
 
Como se puede observar, los equipos se están cotizando sin considerar el IGV, debido a 
que este impuesto puede variar de acuerdo a lo que disponga el estado.  
 
3.7.2. Cotización de componentes fabricados 
 
En la Tabla 3.5 se muestra la cotización de cuánto costarían fabricar los siguientes 
componentes (extractor, tanque para CO2 líquido, tanque para CO2 gaseoso y de separador 
de ciclón), para esto se han cotizado los materiales más costosos que son las planchas de 
AISI 316 y para el cálculo de la mano de obra que cobrarían por la fabricación de estos 
equipos se considerarán que son un 60% (Vivar, 2013) del costo del material. El costo del 
material empleado se ha calculado considerando un costo de 4.5 US$/kg para el material 
AISI 316 que es el costo promedio que se maneja a nivel del mercado peruano. 
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Tabla 3.5 
 
Estimación de costos para componentes de fabricación 
 
Descripción del Componente                                     
Peso 
Material
(kg) 
Costo 
Material 
(US$)      
Costo 
Mano de 
Obra 
(US$) 
Tasa de 
Cambio 
(US$) 
Costo 
Total 
(s/.) 
Extractor 23.142 104.139 62.4834 3.35 558.18 
Tanque para CO2 liquido 15.561 70.0245 42.0147 3.35 375.33 
Tanque para CO2 gaseoso 319.998 1439.991 863.9946 3.35 7718.35 
Separador de ciclón 18.354 82.593 49.5558 3.35 442.69 
Total                                                                                                                      9094.55 
 
3.7.3. Costo total de planta piloto 
 
Finalmente, en la Tabla 3.6 se ha cotizado cuánto costaría implementar la planta piloto 
con control manual, como ya se mencionó anteriormente, los costos de automatización no 
están considerados en el alcance de este trabajo. El costo total de la planta piloto se obtuvo 
de los costos de los componentes de compra, de los componentes fabricados y 
adicionalmente el costo de servicios de ingeniería y montaje de equipos, se consideran al 
10% y 20% del costo total de equipos respectivamente (Vivar, 2013). 
 
Tabla 3.6 
 
Costo total estimado de la planta piloto 
 
Componentes Monto (s/.) 
Equipos comprados 71317.34 
Equipos fabricados 9094.55 
Total de equipos 80411.89 
Servicios de Ingeniería (10% de equipos)  8041.19 
Montaje de equipos (20% de equipos) 16082.38 
Total  104535.46 + IGV 
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CAPITULO IV 
 
RESULTADOS Y DISCUSIONES 
 
4.1. RESULTADOS 
 
• La elección del CO2 como fluido supercrítico, para su uso como solvente es debido 
a su versátil comportamiento al cambio de sus propiedades físicas además como 
fluido supercrítico es controlable ya que su temperatura critica es muy cercana a la 
temperatura del ambiente (Tcrit = 31.1 ºC) y su presión critica no es tan elevada (Pcrit 
= 73.8 bar).  
 
• En la selección de parámetros óptimos de operación para que el CO2 supercrítico 
pueda realizar la extracción del aceite esencial de limón, se determinó que las 
condiciones óptimas de trabajo en el equipo extractor deben ser de una Text = 45 ºC, 
y una Pext = 200 kg / cm
2 la cual se aproximó a 200 bar. Las mismas que fueron 
seleccionadas de (Yoshioka, et al. 1989, p. 96 - 97) quienes presentaron un método 
de extracción simple con CO2 supercrítico y su aplicación al análisis del aceite de 
cascara de limón en un sistema micro-EFS. Cuyos resultados se muestran en la Tabla 
2.8.2.1. 
 
• Para el diseño de la planta piloto, se realizó a base de volúmenes estándares para 
recipientes de extracción, considerándose para este trabajo a nivel piloto un volumen 
del recipiente de extracción de 5 l, en el cual la operación será un proceso batch. 
 
• Para el funcionamiento de la planta piloto, el componente principal es el equipo de 
extracción, y como componentes secundarios tenemos: intercambiador de placas 
(enfriador), bomba reciprocante de tríplex pistón, intercambiador eléctrico 
(calentador), separador para la mezcla de CO2 y aceite esencial de limón (separador 
de ciclón), tanque alimentador de CO2 líquido y un tanque para almacenamiento de 
CO2 residual. 
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• Se realizo la cotización total para implementar la planta piloto la misma que asciende 
a S/. 104535.46 + IGV, en los que incluye la compra de equipos, fabricación de 
equipos, servicios de ingeniería y montaje de equipos. 
 
4.2. DISCUCIONES 
 
• Se realizo una comparación de los fluidos supercríticos más comunes (Tabla 2.3.3) 
sobre las ventajas y desventajas para el uso como solvente, el CO2 es el más idóneo 
para su uso como solvente a diferencia de otros fluidos cuyas presiones y 
temperaturas críticas se logran obtener a condiciones mucho más elevadas, y que 
algunos de ellos son contaminantes para el producto y medio ambiente. 
 
• Se selecciono dichas condiciones de operación ya que con mayores temperaturas se 
pueden degradar y extraer otros componentes que dan mal aroma al aceite esencial. 
Como menciona (Yoshioka, et al. 1989, p. 96 - 97), que el aceite obtenido a 200 kg 
/ cm2 y 58 ° C que dio un ligero sabor desagradable, y supone que la razón por la que 
el aceite exhibió sabor desagradable puede atribuirse a la mayor solubilidad del 
fluido que a temperaturas y presiones más bajas, por lo que se extrajeron compuestos 
aromáticos adicionales indeseables, así como compuestos necesarios. 
 
• En trabajos similares para extracción con fluidos supercríticos el diseño de la planta 
piloto, cuentan con recipientes de extracción con capacidad de 5 l, los mismos que 
son adecuados para estudios nivel piloto mediante un proceso batch. 
 
• En general el componente principal para este tipo de trabajos es el equipo de 
extracción, donde en algunos trabajos prefieren implantarlo con un enchaquetado, en 
los componentes secundarios se puede encontrar algunos cambios donde se 
encuentra el uso de intercambiador de placas como calentador, así mismo bomba 
reciprocante de tríplex émbolos (vivar, 2013), el separador para la mezcla de CO2 y 
aceite esencial de limón se prefiere el uso de un separador de ciclón, al igual que un 
tanque alimentador de CO2 líquido. 
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• El costo inicial para implementar una planta piloto de extracción de aceite esencial 
de limón usando CO2 supercrítico es muy alto debido a que se requieren equipos de 
diseño que trabajen a presiones altas, esto se vería recompensado por el bajo costo 
del solvente y por la obtención de un producto libre de componentes residuales del 
solvente a comparación de otros solventes que si quedan restos en el producto 
deseado. 
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CAPITULO V 
 
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
 
5.1. CONCLUSIONES 
 
• Se diseñó una planta piloto de extracción de aceite esencial de limón usando CO2 
como fluido supercrítico, a partir de volúmenes estándares, considerándose para este 
trabajo un volumen del recipiente de extracción de 5 l, lo cual permite estimar una 
producción de 6.597 g de aceite esencial de limón, utilizando como materia prima 
733 g de cáscara de limón fresco acondicionado previamente y 3.122 kg de CO2, 
mediante la operación de un proceso batch. 
 
• En la tabla 2.8.1.1 se lista los principales componentes del aceite esencial de limón 
y en las Tablas 2.8.2.1, 2.8.2.2 y 2.8.2.3, nos muestran las cantidades porcentuales 
de los componentes del aceite esencial de limón los cuales son extraídos con solvente 
CO2 como fluido supercrítico a diversas condiciones. 
 
• Se realizo la selección de parámetros óptimos de operación, y se determinó que las 
condiciones óptimas para que el CO2 supercrítico pueda realizar la extracción del 
aceite esencial de limón en el equipo extractor sean de una Text = 45 ºC y una Pext = 
200 bar. 
 
• Se ha desarrollado la selección y diseño de los equipos de la planta piloto teniendo 
como componente principal al extractor, capaz de trabajar con presiones de 200 bar 
y con una temperatura de 45 ºC. Así mismo está diseñado para una capacidad de 5 l, 
tiene un espesor de cubierta de 15 mm y que el material adecuado para este tipo de 
trabajos debe ser acero inoxidable del tipo AISI 316, los detalles del diseño se 
encuentran en el Anexo 2. Como componentes secundarios tenemos los siguientes:  
 
Tanque alimentador de CO2 líquido, con una capacidad de almacenamiento de 7.89 
l, con un espesor de cubierta de 7 mm. 
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Intercambiador de placas (enfriador), con un flujo calórico de 4,42 KW, y se 
seleccionó un intercambiador de placas soldadas del fabricante SWEP modelo B12D. 
 
Bomba reciprocante de pistón tríplex, y se seleccionó un modelo 781KM.CO2 del 
fabricante CAT PUMPS. 
 
Intercambiador eléctrico (calentador), con un flujo calórico de 5,58 KW, y se 
seleccionó un intercambiador eléctrico modelo CAST-X 2000. 
 
Separador de ciclón, constituido por una parte cilíndrica y una parte cónica de con 
un espesor de cubierta de 8 mm. 
 
Tanque de almacenamiento para CO2 gaseoso residual, con una capacidad de 100 kg, 
y espesor de cubierta de 14 mm, los detalles de diseño de los componentes 
secundarios se detallan en el Anexo 3, adicionalmente se seleccionó un regulador de 
presión y válvulas de bola que los más adecuadas para trabajos de alta presión. 
 
• La cotización total para implementar la planta piloto es S/. 104535.46 + IGV, costo 
que sólo contempla la compra de equipos, fabricaciones de equipos, los gastos de 
ingeniería y montaje mecánico. Se puede observar en la cotización de la compra de 
equipos, que la bomba reciprocante de tríplex pistón es el más costoso que representa 
un 59.81 % de los equipos comprados, así mismo en la cotización de los equipos de 
fabricación el costo del tanque para almacenar CO2 representa el 84.87 % de los 
equipos de fabricación, se puede concluir que mientras más alta sea la presión de 
trabajo  y más grandes sean los equipos el costo de la planta  piloto será mucho 
mayor. 
 
5.2. RECOMENDACIONES 
 
• Construir una planta piloto con el diseño realizado, para difundir la técnica de 
extracción con FSC y evaluar las condiciones de operación estimadas. 
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• Diseñar e implementar la automatización de la planta piloto para tener un eficiente 
control de operación de las condiciones críticas de presión y temperatura. Con el fin 
de hacer el sistema más accesible y seguro para la manipulación de accesorios. 
 
• Tener precaución en el manejo de presión y temperatura que son los parámetros más 
importantes para el proceso de extracción, y seguridad en durante la operación de la 
planta piloto. 
 
• Utilizar la planta piloto para la obtención de otros aceites esenciales. 
 
• Diseñar una planta piloto de extracción de aceite esencial de limón a partir de una 
matriz líquida. 
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CAPITULO VII 
 
ANEXOS 
 
ANEXO 1: PREDICCIÓN Y CORRELACIÓN DE LAS 
PROPIEDADES FÍSICAS DE LOS COMPUESTOS QUÍMICOS 
 
A. PRESION DE VAPOR Psat: 
 
La ecuación de Antoine es una correlación bastante usada para determinar la presión de 
vapor. 
ln psat = A −
B
T+C
  …………...  Manual del Ingeniero Químico, sexta edición, p. 3-320 
 
El intervalo de presión y temperatura no es grande, para ampliar el intervalo de 
correlación se requiere una aplicación más complicada, como la siguiente: 
 
ln p = C1 +
C2
T
+ C3 ln T + C4T
C5 
 
Donde:  
             P = presión de vapor, en Pa 
            T = temperatura, en K 
 
Las contantes C1, C2, C3, C4 y C5 se encentran en el Manual del Ingeniero Químico, octava 
edición, p. 2-60. 
 
B. DENSIDAD DE LÍQUIDO ρsat: 
 
Para la mayor parte de compuestos puros la densidad experimental para el líquido 
saturado, se puede utilizar la ecuación de Rackett. 
 
ρsat =
Pc
RTcZRA
(1+(1−Tr)
2
7
   …………..  Manual del Ingeniero Químico, sexta edición, p. 3-318 
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Donde: 
            ρsat = densidad molar del líquido saturado, en mol/cm3 
                   Pc    = presión critica, en atm 
       R    = constante del gas 
       Tc   = temperatura critica, en K 
       ZRA = constante o se puede usar el factor de comprensibilidad critica 
       Tr    = temperatura reducida, T/Tc 
 
Para líquidos comprimidos (es decir, a presiones superiores que la del vapor) se puede 
usar la correlación de Chueh y Prausnitz. 
 
ρ = ρsat ⌊1 +
9ZcN(P−P
sat)
Pc
⌋
1
9
 …… Manual del Ingeniero Químico, sexta edición, p. 3-319 
 
Donde: 
             ρsat   = densidad del líquido saturado 
             Zc    = factor de comprensibilidad 
       P     = presión del sistema 
             Psat = presión del vapor 
       Pc   = presión critica 
                 N   = [(1 − 089ω0.5](6.9547−76.2853Tr+191.36Tr
2−203.5472Tr
3+82.7631Tr
4) 
            Ꞷ    = factor acéntrico 
 
Los factores Zc, Pc, Tc y Ꞷ se encuentran en el Manual del Ingeniero Químico, octava 
edición, p. 2-138. 
 
C. CAPACIDAD CALORÍFICA DE LÍQUIDO CPL: 
 
CPL = C1 + C2T + C3T
2 + C4T
3 + C5T
4 
 
Donde:  
            T   = temperatura, en K 
            CPL = Capacidad calorífica, en J/kmol. K 
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Las constantes C1, C2, C3, C4 y C5 se encuentran en el Manual del Ingeniero Químico, 
octava edición, p. 2-165. 
 
D. VISCOSIDAD DE LÍQUIDOS µ: 
 
ln μ = C1 +
C2
T
+ C3 ln T + C4 T
C5 
 
Donde:  
             T = temperatura, en K 
             µ = viscosidad, en Pa. s 
 
Las constantes C1, C2, C3 y C4 se encuentran en el Manual del Ingeniero Químico, octava 
edición, p. 2-427. 
 
Una correlación sencilla para estimar la viscosidad con una desviación entre 17 y 37%, 
es la publicada por Gambill: 
 
µ= 0.324 ∗ ρ0.45 
 
Donde:    
              ρ = densidad en g/cm3 
                   µ = viscosidad en centipoises 
 
Para líquidos a temperatura elevada (Tr > 0.75), una relación más aproximada para 
determinar la viscosidad es la siguiente: 
 
ƞLε = (ƞLε)
0 + Ꞷ(ƞLε)
1 
 
(ƞLε)
0 = 0.01574 − 0.02135Tr + 0.0075Tr 
 
(ƞ𝐋𝛆)
𝟏 = 0.042552 − 0.07674Tr + 0.0340Tr 
 
ε = Tc
1/6M−1/2Pc
−2/3 
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Donde:  
             ƞ𝐋 = viscosidad, en centipoises 
             Tc = temperatura critica, en K 
             T = temperatura reducida 
             M = peso molecular 
             Pc = presión critica, en atm    
             Ꞷ = factor acéntrico 
 
E. CONDUCTIVIDAD TÉRMICA DE LÍQUIDOS k: 
 
k = C1 + C2T + C3T
2 + C4T
3 + C5T
4 
 
Donde: T = temperatura, en K 
             k = conductividad térmica, en W/m. K 
 
Las constantes C1, C2, C3, C4 Y C5 se encuentran en el Manual del Ingeniero Químico, 
octava edición, p. 2-439. 
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ANEXO 2: DISEÑO DEL EQUIPO PRINCIPAL 
 
2.1. DISEÑO DEL EXTRACTOR 
 
A. CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 
El extractor estará en posición vertical, y las condiciones de operación serán se toman del 
estado cuatro según el diagrama de Mollier para el ciclo termodinámico de operación del 
CO2, siendo los parámetros óptimos de extracción de 45 ºC y una presión de 200 bar. 
 
B. DIMENCIONES 
 
• Cálculo de la altura y diámetro:  
 
V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                       Ec: 3.1 
 
     H =  6D                                                                                                                                   Ec: 3.2 
 
Remplazando: 
 
0.005 =
3.1416 ∗ 6 ∗ D3
4
 
 
D = 0.102 m = 4.016 plg 
 
H = 6 ∗ D = 0.102 ∗ 6 = 0.612 m = 24.094 plg 
 
• Cálculo del espesor de la cubierta del extractor:  
 
t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                  Ec: 3.3 
 
• Los valores se detallan a continuación: 
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Presión de diseño: se acostumbra usar una presión de diseño aproximadamente 20 % 
mayor que la presión máxima de operación (Rase & Barrow, p. 246). 
 
Pdiseño = 1.2*Poperación = 240 bar = 3481.86 lb/plg
2  
 
R = D/2 = 4.016 plg/2 = 2.008 plg 
 
    S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
 
    E = 0.85  
      
    C = 0.125 plg  
 
    Remplazando: 
 
t =
3481.86 ∗ 2.008
20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 3481.86
+ 0.125 
 
t = 0.594 plg = 15 mm  
 
 
C. TOBERAS DE CARGA Y DESCARGA 
 
• Diámetro optimo (Di, ópt.): 
 
     Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                         Ec: 3.4 
 
     qf = 5 l/min = 0.005 m
3/min = 0.0029 pie3/s 
 
ρ = 815.38 kg/m3 = 50.90 lb/pie3 
 
Reemplazando tenemos, 
 
     Di,ópt =3.9*0.0029
0.45*50.900.13 = 0.468 plg = 1.191 cm 
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• Número de cédula: 
 
     Número de cédula =
1000 P
S
                                                                                            Ec: 3.5 
 
P = 200 bar = 2900.75 lb/plg2 
 
S = 30000.55 lb/plg2 
 
Reemplazando tenemos, 
 
     Número de cédula =  
1000 ∗ 2900.75
30000.55
= 96.69 
     
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se seleccionó una tubería 
estándar, Número de cédula 80. 
 
DN (NPS) = 1/2  
 
Dext. = 0.840 plg = 2.134 cm 
 
Espesor de la pared = 0.372 plg = 0.943 cm 
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Figura 2.1. Esquema del extractor 
Fuente: elaboración propia 
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ANEXO 3: DISEÑO DE EQUIPOS SECUNDARIOS 
 
3.1. DISEÑO DEL TANQUE PARA CO2 LIQUIDO 
 
A. CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 
El tanque estará en posición vertical, donde se almacenará CO2 líquido, los parámetros 
corresponden al estado uno según diagrama de Mollier para el ciclo termodinámico de 
operación del CO2, siendo la temperatura de 20 ºC y una presión de 57.37 bar. 
 
Cálculo de la capacidad que deberá tener el tanque para CO2: 
 
     Vtanque =
mco2tanque
ρ1
                                                                                                          Ec: 3.6  
 
    mco2tanque = 1.5mco2extractor 
 
    Vtanque =
mco2tanque
ρ1
=
1.5 ∗ Vextractor ∗ ρ4
ρ1
 
 
    Remplazando: 
 
     Vtanque =
1.5 ∗ 5 ∗ 815.38 
775
= 7.89 L = 0.0078 m3 
 
B. DIMENCIONES 
 
• Cálculo de la altura y diámetro:  
 
     V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                        Ec: 3.1 
 
     H =  6D                                                                                                                                    Ec: 3.2 
 
Remplazando: 
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0.0078 =
3.1416 ∗ 6 ∗ D3
4
 
 
D = 0.118 m = 4.646 plg 
 
H = 6 ∗ D = 0.118 ∗ 6 = 0.708 m = 27.874 plg 
 
• Cálculo del espesor de la cubierta del tanque:  
 
    t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                   Ec: 3.3 
 
• Los valores se detallan a continuación:  
 
Presión de diseño: se acostumbra usar una presión de diseño aproximadamente 20 % 
mayor que la presión máxima de operación (Rase & Barrow, p. 246). 
 
Pdiseño = 1.2*Poperación = 68.844 bar = 998.77 lb/plg
2 
 
R = D/2 = 4.646 plg/2 = 2.323 plg 
 
S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
 
     E = 0.85  
 
     C = 0.125 plg  
 
Remplazando: 
 
t =
998.77 ∗ 2.323
20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 998.77
+ 0.125 
 
t = 0.267 plg = 6.782 mm ≈ 7 mm  
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C. CABEZALES PARTE SUPERIOR E INFERIOR DEL TANQUE 
 
• Cálculo de la altura del cabezal: 
 
     2h =
D
2
                                                                                                                                      Ec: 3.7 
 
     Reemplazando tenemos, 
 
     
4.646
2 ∗ 2
= h → h = 1.162 plg = 0.029 m 
 
• Cálculo de espesor del cabezal: 
 
   t =
PD1
2SE − 0.2P
+ C                                                                                                                 Ec: 3.8 
 
• Los valores se detallan a continuación:  
 
Pdiseño = 1.2*Poperación = 68.844 bar = 998.77 lb/plg
2 
 
D1 = 4.646 plg 
 
S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
 
     E = 0.85  
 
     C = 0.125 plg (Maza, 2012) 
 
Remplazando: 
 
t =
998.77 ∗ 4.646
2 ∗ 20015.2 ∗ 0.85 − 0.2 ∗ 998.77
+ 0.125 
 
t = 0.263  plg = 6.680 mm ≈ 7 mm  
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D. TOBERAS DE CARGA Y DESCARGA 
 
Diámetro optimo (Di, ópt.): 
 
    Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                            Ec: 3.4 
 
    qf = 5 l/min = 0.005 m
3/min = 0.0029 pie3/s 
 
     ρ = 775 kg/m3 = 48.34 lb/pie3 
 
     Reemplazando tenemos, 
 
     Di,ópt =3.9*0.0029
0.45*48.340.13 = 0.465 plg = 1.181 cm 
 
• Número de cédula: 
 
    Número de cédula =
1000 P
S
                                                                                           Ec: 3.5   
 
P = 57.37 bar = 832.08 lb/plg2 
 
    S = 30000.55 lb/plg2  
 
   Número de cédula =  
1000 ∗ 832.08
30000.55
= 27.74 
     
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se escogerá una tubería estándar, 
Número de cédula 40. 
     
DN (NPS) = 1/2 
 
Dext. = 0.840 plg = 2.134 cm 
 
Espesor de la pared = 0.375 plg = 0.953 cm 
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E. SELECCIÓN DE BRIDAS 
 
Las condiciones del fluido en el tanque son 20 ºC y 57.37 bar y el material AISI 316, a 
partir de la tabla de especificación de bridas de la norma ASME 16.5 que presenta la Tabla 
3.1 se determina que las bridas tienen que ser de clase 400, en la Tabla 3.2 a y b se muestran 
más detalles para la selección de brida. 
 
Tabla 3.1 
Especificaciones de bridas de la norma ASME 16.5 
Fuente: Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567898502) 
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Tabla 3.2. a 
Dimensiones de bridas de acero clase 400 
Fuente: Manual del Ingeniero Químico, sexta edición 
 
Tabla 3.2. b 
Dimensiones de bridas de acero clase 600 
Fuente: Manual del Ingeniero Químico, sexta edición 
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Figura 3.1. Esquema del tanque para CO2 líquido 
Fuente: elaboración propia 
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3.2. DISEÑO DE INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA ENFRIAR EL CO2 
LÍQUIDO ALIMENTADO A LA BOMBA 
 
A. DIAGRAMA DEL INTERCAMBIADOR 
 
 
     
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura: 3.2. diagrama del intercambiador de calor 
Fuente: modificado de, Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567898502) 
 
B. PROPIEDADES FISICAS DE LAS CORRIENTES 
 
T1, T2 = temperatura del fluido caliente (CO2), ºF 
 
t1, t2      = temperatura del fluido frio (refrigerante R134a), ºF 
 
Cp      = calor especifico, BTU/lb ºF 
 
ρ        = densidad, lb/ft3 
 
K       = conductividad térmica, BTU/h.ft2.ºF 
 
μ       = viscosidad, lb/ft.h 
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C. BALANCE DE CALOR  
 
Se sabe a qué el extractor tiene una capacidad de 5 l, en base a ello tomamos un caudal 
para enfriar de 5 l de CO2 y que se llenara en un minuto, del diagrama de Mollier para el 
ciclo termodinámico de operación del CO2 tenemos que la densidad en el estado dos es de 
946.15 kg/m3, con esta densidad se puede hallar el flujo másico de dióxido de carbono que 
debe enfriarse. 
 
     V̇co2 =
5 l
min
∗
1 m3
1000 l
∗
1 min
60 s
= 8, 333x10−5  
m3
s
 
 
ṁco2 = V̇co2 ∗  𝜌2 = 8, 333x10
−5  
m3
s
∗ 946.15
kg
m3
=  0.079
kg
s
= 0.174
𝑙𝑏
𝑠
 
 
• Balance general: 
 
   Q̇ = ṁco2 ∗ Cp ∗ ( T1– T2)                                                                                                     Ec: 3.9 
  
   Cp =  
h1−h2
t1−t2 
    (como se citó en Vivar, 2013) 
 
    Cp =  
−249−(−305)
20−0
= 2.8 
kJ
kg ºC
  
  
Q̇ = 0.079 ∗ 2.8 ∗ (20 − 0) = 4.42 
kJ
s
= 4.19
BTU
S
 
 
•  Flujo másico del R-143a: 
 
    Q̇ = ṁ𝑅−134𝑎*(1- X) *hfg                                                                                                    Ec: 3.10 
 
hfg = 196.67 
kJ
kg
   
 
x   = 0.337 
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Remplazando, 
 
 4.42 = ṁ𝑅−134𝑎(1 − 0.337) ∗ 196.67 
kJ
kg
 
 
ṁ𝑅−134𝑎 = 0.034
kg
s
 = 0.007
lb
s
 
 
Flujo volumétrico del refrigerante, 
  
     Q̇R−134a =
0.034
kg
s  
1327.1
kg
m3
= 2.55x10−5
m3
s
 
 
• Propiedades físicas de los fluidos: las propiedades físicas de los fluidos se tomarán 
a temperatura medias correspondientes a las condiciones de los estados uno y dos del proceso 
de operación para el ciclo termodinámico del CO2 y R-134a. 
 
           CO2                                                                   R-134a 
     tm   = (20 + 0)/2 = 10 ºC = 75.6 ºF                     tm   = (-10+15)/2 = 2.5 ºC = 62.1 ºF 
     μ   = 8.92x10-5 kg/m. s = 5.994x10-5 lb/ft. s            μ    = 2.788x10-3 kg/m. s = 1.874x10-3 lb/ft. s 
     ρ   = 870 kg/m3 = 54.31 lb/ft3                       ρ   = 1286.45 kg/m3 = 80.31 lb/ft3 
     k   = 3.2x10-5 kJ/m.s. ºC = 0.0185 BTU/h.ft. ºF    k   = 9.23x10-4 kJ/m.s. ºC = 0.53 BTU/h.ft. ºF 
    Cp = 2.8 kJ/kg. ºC = 0.6685 BTU/lbºF          Cp = 1.344 kJ/kg. ºC = 0.3209 BTU/lb ºF 
   
D. DISEÑO DEL INTERCAMBIADOR 
 
• Tipo de intercambiador: en la selección del intercambiador se determinó el diseño 
de un intercambiador de placas. 
 
• Resistencias a la incrustación: 
 
a) CO2, rA = 0.001 h.ft2.ºF/BTU = 3.6 s.ft2.ºF/BTU  
 
b) R-134a, rB = 0.001 h.ft
2.ºF/BTU = 3.6 s.ft2.ºF/BTU  
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• Temperatura media logarítmica: MLDT 
 
     MLDT =
 Δt1 − Δt2 
ln (
Δt1
Δt2)
                                                                                                         Ec: 3.11 
 
  T1 = 20ºC        
                                  t2=15ºC T2 = 0ºC                                                          
                       t1 = -10ºC 
 
T1 = 20 ºC       CO2                                T2 = 0 ºC 
t2 = 15 ºC      R-134a                           t1 = -10 ºC 
      Δt1 = 5ºC                      Δt2 = 10 ºC 
 
     MLDT =  
 5 − 10 
ln (
5
10)
= 7.21 ºC = 70.57 ºF 
 
• Número de unidades de transferencia para cada fluido: HTU 
 
fluido caliente: HTU =
T1 − T2
MLDT
                                                                                       Ec: 3.12 
 
HTU =
20 − 0
7.21 
= 2.8 placas 
 
fluido caliente: HTU =
t2 − t1
MLDT
                                                                                        Ec: 3.13 
 
HTU =
15 − (−10)
7.21 
= 3.5  placas 
 
HTUtotal = 2.8 + 3.5 = 5.3 placas 
 
• Área provisional requerida: A0  
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A0 =  
Q
U ∗ MLDT
                                                                                                                  Ec: 3.14 
 
U, supuesto = 10 BTU/h.ft2.ºF 
 
A0 =
4.19 ∗ 3600
10 ∗ 70.57
= 21.37 ft2 = 1.98 m2 
 
• Tipo y características de las placas: Placas “Alfa Laval” tipo P5, cuyas 
dimensiones son: 
 
Ap = 0.14 m
2 (área lateral de cada placa) 
 
b   = 2.8 mm (distancia entre placa) 
 
x   = 0.8 mm (espesor de las placas) 
 
W = 350 mm (ancho de cada placa) 
 
• Número de placas térmicas Np y número total de canales (Nc): 
 
Np =
A0
AP
                                                                                                                                 Ec: 3.15         
                                                                                                    
     Np = 1.98/ 0.14 = 14 placas  
 
Número total de canales Nc: 
 
Nc = Np + 1                                                                                                             Ec: 3.16 
 
Nc = 14 + 1 = 15 canales 
  
• Número de canales paralelos por paso (número de canales en que debe dividirse 
el flujo) np: 
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     np =
V
v
                                                                                                                                    Ec: 3.17 
 
V = 8.333x10-5 m3/s para el CO2 (para el R-134a es 2.55x10
-5m3/s; se toma el mayor 
caudal total) 
 
v = 0.36 m3/h. canal = 1x10-4m3/s  
 
np =
2.55x10−5
1x10−4
= 0.255 ≈ 1canal 
 
• Arreglo del intercambiador. Número de pasos: n 
 
     n =
Nc
2np
                                                                                                                                 Ec: 3.18 
 
     n =
15
2 ∗ 1
 7.5 ≈ 8 
 
• Unidad supuesta: Intercambiador de placas “Alfa Laval” P5 con 8 pasos para 
cada fluido y 1 canales por paso, lo cual dará: 8 x 1/8x 1 
 
Np = (8 x 1+ 8 x 1) – 1 = 15 placas térmicas (este intercambiador dispone de un máximo                                                                             
                                                                         de 200 placas térmicas) 
 
• Factor térmico Ft = 0.95 (como función de HTUtotal y para un intercambiador 
8/8: 
 
• Coeficientes de película: 
 
a) Para el CO2, hA = f (Re) 
 
Re =
De (
G
np
)
μ
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De = 2b = 5.6x10-3 m = 1.84x10-2 ft 
 
     G =
m
a
 velocidad másica 
 
m = 0.0794 kg/s = 0.036 lb/s (Masa circulante) 
 
a= a’ x np (Área de sección transversal ofrecida por el conjunto de canales de cada paso) 
 
a’= W x b = 0.350*2.8 x 10-3 = 9.8x10-4 m2 (Área de sección transversal de un canal) 
 
a = 9.8x10-4 x 1 = 9.8x10-4m2 = 0.0105 ft2 
 
G = 0.0794/9.8x10-4 = 81.02 kg/s.m2 = 16.57 lb/s.ft2 
 
Re =
1.84x10−2 (
16.57
1 )
5.994x10−5
= 5086.55 > 400 (flujo turbulento) 
 
Pr = (Cp μ) /k = (0.6685*5.994x10-5) /5.14x10-6 = 7.79 
 
     h = 0.2536 (
k
De
) Re0.65Pr0.4                                                                                            Ec: 3.19 
 
h = 0.2536 (5.14x10-6/1.84x10-2) (5086.55)0.65 (7.79)0.4 = 0.041 BTU/s.ft2. ºF 
 
hA = 0.041 BTU/s.ft
2. ºF 
 
b) Para el R-134a, hB = f (Re) 
 
m = 0.034 kg/s = 0.007 lb/s (Masa circulante) 
 
G = 0.034 /9.8x10-4 = 34.69 kg/s.m2 = 7.10 lb/s.ft2 
 
 Re =
1.84x10−2(
7.10
1
)
1.874x10−3
= 69.71 < 400 (flujo laminar) 
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 Rr =
0.3209∗1.874x10−3
1.47x10−4
= 4.09 
 
     h = 0.742 Cp G (Re)
-0.62 (Pr)
-0.667 (
μ
μw
)0.14                                                                Ec: 3.20 
 
h = 0.742*0.3209*1.393(69.71)-0.62(4.09)-0.667(1) = 0.009 BTU/s.ft2.ºF 
 
hB = 0.007 BTU/s.ft
2.ºF 
 
• Coeficiente total de transferencia de calor: U0 
 
 
1
u0
=
1
hA
+ rA +
x
k
+ rB +
1
hB
                                                                                              Ec: 3.21 
 
De la ecuación anterior, se procederá a despreciar la transferencia de calor por conducción 
debido a que el espesor de las placas es pequeño y la conductividad del acero es alta.  
 
 
1
u0
=
1
hA
+ rA + rB +
1
hB
 
 
 
1
u0
=
1
0.007
+ 3.6 + 3.6 +
1
0.04
 
 
U0 = 0.007 BTU/s.ft
2.ºF 
 
• Área necesaria para la transferencia de calor: A0 
 
A0 =
Q̇
U0 MLDT Ft
                                                                                                               Ec: 3.22 
 
A0 =
4.19
0.007 ∗ 70.57 ∗ 0.95
= 8.9 ft2 = 0.83 m2 
 
• Área disponible: Ad 
 
    Ad = Np x Ap                                                                                                            Ec: 3.23 
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Ad = 14*0.14= 1.96 m
2 = 21 ft2 (es mayor que el área requerida) 
 
• Caídas de presión ΔP para cada fluido: 
 
     ΔP =
2fG2L
gDeρ
                                                                                                                           Ec: 3.24 
 
f = 2.5 / (Re)0.3 
 
a) Para el CO2 
 
f = 2.5/ (5086.55)0.3 = 0.193 
 
G2 = (16.57 lb/s.ft2)2 
 
L = l x np 
 
l = Ap/W = 0.14/0.350 = 0.4 m = 1.31 ft 
 
L = 1.31x 1 = 1.31 ft 
 
De = 1.84x10-2 ft 
 
g = 4.18x108 ft/h2 = 32.25 ft/s2 
 
     ΔP =
2 ∗ 0.193 ∗ 16.522 ∗ 1.31
32.25 ∗ 1.84x10−2 ∗ 54.31
=
4.28 lb
ft2
=
0.029lb
plg2
 
  
b) Para el R-134a 
 
f = 2.5/ (69.71)0.3 = 0.7 
 
G2 = (7.10 kg/h m2)2 
 
106 
 
L = l x np 
 
l = Ap/W = 0.14/0.350 = 0.4 m =1.31 ft 
 
L = 1.31x 1 = 1.31ft 
 
De = 1.84x 10-2 ft 
 
g = 4.15x108 ft/h2 = 32.25 ft/s2 
 
     ΔP =
2 ∗ 0.7 ∗ 7.102 ∗ 1.31
32.25 ∗ 1.84x10−2 ∗ 80.31
= 1.94
lb
ft2
= 0.013
lb
plg2
 
 
3.3. DISEÑO DEL CALENTADOR ELECTRICO PARA EL CO2 ALIMENTADO 
AL EXTRACTOR 
 
A. CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR ELECTRICO 
 
•    Propiedades físicas del fluido a calentar (CO2):  
 
Las propiedades físicas del fluido se tomarán a temperatura medias correspondientes a 
las condiciones de los estados, tres y cuatro del proceso de operación para el CO2, de acuerdo 
al diagrama de Mollier. 
 
                                                CO2 
                                                    tm    = (10 + 45)/2 = 27.5 ºC = 107.1 ºF 
                                       μ   = 3.6x10-4 kg/m. s = 2.42x10-4 lb/ft. s 
                                            ρ   = 894.36 kg/m3 = 55.83 lb/ft3 
                                       Cp = 2.14 kJ/kg. ºC = 0.511 BTU/lb. ºF 
 
• Cálculo de la capacidad del calentador: 
 
     Q̇ = ṁco2*Cp*(T2 – T1)                                                                                         Ec: 3.25 
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Sabiendo que se necita 5 l de CO2 para llenar el extractor en un minuto, y con la densidad 
calculamos la masa. 
 
ṁCO2= v*ρ = 8.33x10
-5 * 894.36 = 0.0745 kg/s 
 
Q̇ = 0.0745*2.14*(45 – 10) = 5.58 kJ/s  
 
Q̇ = 5.58 kW = 5580 W 
 
3.4. DISEÑO DE LA BOMBA PARA PRESURIZAR CO2 LIQUIDO 
 
A. DIAGRAMA 
 
B. CÁLCULO DE CARGA HIDROSTÁTICA 
 
     HT = (hd  −  hs) +  (hfs +  hfd  +  hfi  +  hf0) +
pd − ps
9.81(RD)
                                  Ec: 3.27 
 
B.1. LADO DE LA SUCCION 
 
• Tipo de tubería: 
 
     El tipo de tubería para el diseño será de acuerdo a las especificaciones A 106 de la ASTM, 
sin costura y de acero inoxidable AISI 316. 
 
Diámetro optimo (Di, ópt.), 
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     Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                           Ec: 3.4 
 
     Reemplazando tenemos, 
 
Di,ópt =3.9*0.0029
0.45*54.570.13 = 0.473 plg = 1.20 cm 
 
Número de cédula, 
  
     Número de cédula =
1000 P
S
                                                                                            Ec: 3.5 
 
     Número de cédula =  
1000 ∗ 832.08
30000.55
= 27.74 
 
DN (NPS) = 1/2  
 
Dext. = 0.840 plg = 2.134 cm 
 
Espesor de la pared = 0.367 plg = 0.934 cm 
 
• Columna estática: 
 
hs = 1.5 m 
 
• Columna de presión, Ps = 57.37 bar = 5737 kPa, la densidad del CO2 se toma a 20 
ºC, para obtener la densidad relativa (RD). 
 
Ps =
P
9.81 ∗ RD
                                                                                                                  Ec: 3.28 
 
    Ps =
5737
9.81 ∗ 0.775
= 745.59 m 
 
• Columna de fricción: 
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     ∑hfs =      hfi  +        hfs                                                                                                    Ec: 3.29 
 
• Fricción al ingresar a la tubería: contracción repentina 
 
     hfi = kc ∗
v2
2
2gc
 
 
     v2 = 3.54 ∗
Q
D2
 
 
Q = 0.005
m3
min
= 0.30
m3
h
  y  D = 1.20 cm 
 
Reemplazando valores se tiene:  v2 = 0.836
m
s
 
 
Tomando D1/D2 = ∞ y kc = 0.49, Ref. anexo 13 
 
hfi = 0.49 ∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 0.017m 
 
B.1.2. Tubería recta y accesorios: La pérdida de presión por fricción en la tubería y 
accesorios es función del factor de fricción de Fanning, y este a su vez es función del número 
de Reynolds. Las propiedades del CO2 se consideran a temperatura promedio. 
 
NRe =  
Dvρ
µ
 
 
D = 1.20x10-2 m 
 
v = 0.836 m/s 
 
ρ = 875 kg/m3 
 
µ = 3.03x10-4 Pa. s (kg.m/s) 
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Reemplazando valores se tiene: NRe = 28970.29 > 4000 
 
De la ecuación de P.K. Swamee y A.K. Jain, (como se citó en Moncada) 
 
f =
0.25
⌊⌊log(
1
3.7(
D
ε)
+
5.74
NRe
0.9⌋
2
⌋
 
 
ε = 4.6 x10-5 m, Ref. anexo 15 
 
Rugosidad relativa, D/ε 
 
D
ε
=
1.20x10−2
4.6x10−5
= 260.87 
 
f =
0.25
⌊⌊log(
1
3.7(260.87)
+
5.74
28970.29 0.9
)⌋
2
⌋
= 0.032 
 
• Tubería recta: 
 
hfs1 = f ∗
L
D
∗
v2
2gc
 
 
Reemplazando valores se tiene, 
 
hfs1 = 0.032 ∗
1
1.20x10−2
∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 0.095 m 
 
• Accesorios: 
 
     hfs2 = ki ∗
v2
2gc
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Accesorios                                            ki                                       Cantidad 
Codo de 90º, Radio largo                    0.45                                          1 
Válvula de bola                                   70.0                                          2  
Ref. Anexo 16 
 
     hfs2 = (0.45 + 2 ∗ 70) ∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 5.003 m 
 
• Intercambiador de placas: 
 
     hfs3 =
ΔP
9.81 ∗ RD 
 
 
     ΔP = 0.013
lb
plg2
= 0.089 kPa 
 
     hfs3  =
0.089
9.81 ∗ 0.775 
= 0.012 m 
 
hfs = hfs1 + hfs2 +hfs3 
 
∑hfs = 0.095 + 5.003 + 0.012 = 5.11 m  
 
B.2.  LADO DE LA DESCARGA 
 
• Tipo de tubería: 
 
Diámetro optimo (Di, ópt.), 
 
    Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                            Ec: 3.4 
 
Di,ópt =3.9*0.0029
0.45*55.830.13 = 0.474 plg = 1.20 cm 
     
    Número de cédula, 
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    Número de cédula =
1000 P
S
                                                                                             Ec: 3.5 
 
    Número de cédula =  
1000 ∗ 2900.75
30000.55
= 96.69 
     
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se acogerá una tubería estándar, 
Número de cédula 80 (Ref. nexo 12). 
 
DN (NPS) = 1/2 
 
Dext. = 0.840 plg = 2.134 cm 
 
Espesor de la pared = 0.366 plg = 0.934 cm 
 
• Columna estática: 
 
Hd = 1 m 
 
• Columna de presión: Ps = 200 bar = 20000 kPa, la densidad del CO2 se toma a 45 
ºC, para obtener la densidad relativa (RD). 
 
     Pd =
P
9.81 ∗ RD
                                                                                                                    Ec: 3.28 
 
     Pd =
20000
9.81 ∗ 0.815
= 2501.52 m 
 
• Columna de fricción: 
 
     ∑hfd =  hf0  +         hfd                                                                                                      Ec: 3.30 
 
• Fricción al ingresar a la tubería: ensanchamiento repentino. 
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     hf0 = kc ∗
v1
2
2gc
 
 
     v1 = 3.54 ∗
Q
D2
 
 
Q = 0.005
m3
min
= 0.30
m3
h
  y  D = 1.20 cm 
 
     Reemplazando valores se tiene, 
 
     v1 = 0.836 
m
s
 
 
     Tomando D1/D2 = ∞ y kc = 0.99, Ref. Anexo 13. 
 
     hf0 = 0.99 ∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 0.035 m 
 
B.2.1. Tubería recta y accesorios: La pérdida de presión por fricción en la tubería y 
accesorios es función del factor de fricción de Fanning, y este a su vez es función del número 
de Reynolds. Las propiedades del CO2 se consideran a temperatura promedio. 
 
NRe =  
Dvρ
µ
 
 
D = 1.20x10-2 m 
 
v = 0.836 m/s 
 
ρ = 894.36 kg/m3 
 
µ = 7.76x10-5 Pa. s (kg.m/s) 
 
Reemplazando valores se tiene, 
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NRe = 115621.38 > 4000 
 
De la ecuación de P.K. Swamee y A.K. Jain, (como se citó en Moncada) 
 
f =
0.25
⌊⌊log(
1
3.7(
D
ε)
+
5.74
NRe
0.9⌋
2
⌋
 
 
ε = 4.6 x10-5 m, Ref. anexo 15 
 
Rugosidad relativa, D/ε 
 
D
ε
=
1.2x10−2
4.6x10−5
= 260.87 
 
f =
0.25
⌊⌊log(
1
3.7(260.87)
+
5.74
115621.387 0.9
)⌋
2
⌋
= 0.029 
 
• Tubería recta: 
 
hfd1 = f ∗
L
D
∗
v2
2gc
 
 
Reemplazando valores se tiene, 
 
hfd1 = 0.029 ∗
1
1.20x10−2
∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 0.086 m 
 
• Accesorios: 
 
     hfd2 = ki ∗
v2
2gc
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Accesorios                                            ki                                       Cantidad 
Codo de 90º, Radio largo                    0.45                                          2 
Válvula de bola                                   70.0                                          2  
Ref. Anexo 16 
 
     hfd2 = (2 ∗ 0.45 + 2 ∗ 70) ∗
0.8362
2 ∗ 9.81
= 5.019 m 
 
Hfd = hfd1 + hfd2  
 
     hfd = 0.086 + 5.019 = 5.104 m 
 
    Reemplazando en la Ec: 3.27 
     
     HT = (hd  −  hs) +  (hfs +  hfd  +  hfi  +  hf0) +
pd − ps
9.81(RD)
  
 
HT = (1 − 1.5) + (5.11 + 5.104 + 0.017 + 0.035) + (2501.52 − 754.59) 
 
HT = 1756.69 m ≈ 1757 m 
 
C. SELECCIÓN DEL TIPO DE BOMBA 
 
Las bombas se seleccionan según las variables de operación, se puede seleccionar de 
acuerdo a la Figura 3.2: 
 
• Las variables de operación son: 
 
Q = 0.3 m3/h = 1.32 Gal/min 
 
HT = 1757 m = 2498.97 lb/plg
2  
 
Según estas variables y la Figura 3.3 se observa que los tres tipos de bombas son útiles, 
pero en estos casos se recomienda una bomba reciprocante del tipo:  
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• bomba de potencia, según el impulsor, de pistón, por la acción, de simple acción, por 
el número de cilindros, triplex (3 cilindros) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
    Figura 3.3. Límites superiores aproximados de presión y capacidad para clases de     
                       bombas                     
    Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
 
D. CARACTERÍSTICAS DE OPERACIÓN 
 
• Caballaje de líquido: LHP 
 
Se calculará la potencia requerida para accionar la bomba reciprocante, para esto se tendrá 
en cuenta que la presión que alcanza una bomba reciprocante es independiente del caudal 
con el que trabaja, por lo tanto, se calculará la potencia requerida para la condición más 
crítica, que es cuando la bomba trabaja con su máxima velocidad, es decir cuando la bomba 
trabaja con su máximo caudal. La bomba seleccionada del fabricante CAT PUMPS de 
modelo 781KM. CO2 ofrece un flujo volumétrico máximo de 0.82 gpm. 
 
      LHP =
Q(Pd − Ps) ∗ 14.5
1715
=
Q ∗ ΔP ∗ 14.5 
1715
                                                                 Ec: 3.31 
 
     LHP =
0.82 ∗ 142.63 ∗ 14.5 
1715
= 0.988 HP = ≈ 1HP 
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3.5. DISEÑO DEL SEPARADOR DE CICLÓN 
 
A. DIMENCIONAMIENTO 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
               Figura 3.4. Proporciones del separador de ciclón 
                                      Fuente: Manual del Ingeniero Químico, octava edición  
 
Donde:  
Dc = diámetro del ciclón, m 
                   
Bc = ancho de entrada, m 
       
De = diámetro de salida parte superior, m 
       
Hc = altura de entrada, m 
       
Lc = altura parte cilíndrica, m 
       
Zc = altura parte cónica, m 
       
Jc = diámetro de la salida de partículas parte inferior, m 
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• Sección de entrada para el CO2 al ciclón: 
 
     A =
ṁ
ρ ∗ v
                                                                                                                               Ec: 3.32 
 
La velocidad escogida es de 15 m/s. Además, el área de entrada está en función del 
diámetro interno del ciclón y para que el ciclón sea de alta eficiencia se considera los 
siguientes valores (A = 0.44 x 0.21 x Dc2), como se citó en Vivar, 2013. 
 
     0.44 x 0.21 x Dc
2 =
0.0794
415.5 ∗ 15
 
 
Dc = 0.012 m 
 
    A = 0.44 x 0.21 x 0.0122 = 1.33x10−5 m2 
 
El diámetro mínimo (Dc) que permite trabajar el código ASME división II es 0,150 m 
(como se citó en, Vivar, 2013), por tratarse una planta piloto trabajaremos con este valor 
para su dimensionamiento. Sin embargo, para conservar la velocidad de entrada de 15 m/s 
se calcularán las dimensiones de la entrada como si el diámetro interno del ciclón fuera el 
calculado anteriormente de 0.012 m y se obtienen las siguientes dimensiones Bc = 0.003 m, 
Hc = 0.006 m, luego el resto de dimensiones se calcularán con el diámetro permitido por el 
código ASME división II, el cual es de Dc = 0.150 m 
 
Bc   = Dc/4   = 0.012/4 = 0.003 m 
 
De    = Dc/2   = 0.150/2 = 0.075 m 
 
Hc    = Dc/2   = 0.012/2 = 0.006 m 
 
Lc    = 2*Dc   = 2*0.150 = 0.30 m 
 
Sc    = Dc/8   = 0.150/8 = 0.019 m 
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Zc   = 2*Dc   = 2*0.150 = 0.30 m 
 
Jc    = Dc/4   = 0.150/4 = 0.038 m 
 
B. CÁLCULO DEL ESPESOR DE LA CUBIERTA DEL SEPARADOR DE CICLÓN 
 
• Espesor de la zona cilíndrica: 
 
     t =
PR
SE − 0.6P
+ C                                                                                                                  Ec: 3.3 
 
Los valores se detallan a continuación:  
 
Presión de diseño: se acostumbra usar una presión de diseño aproximadamente 20 % 
mayor que la presión máxima de operación (Rase & Barrow, p. 246). 
 
Pdiseño = 1.2*Poperación = 68.84 bar = 998.77 lb/plg
2  
 
R = Dc/2 = 0.150 /2 = 0.075 m = 2.953 plg. 
 
S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
 
    E = 0.85  
 
    C = 0.125 plg  
 
    Remplazando: 
 
     t =
998.77 ∗ 2.95
20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 998.77
+ 0.125 
 
     t = 0.304 plg = 7.73 mm ≈ 8 mm 
 
• Espesor de la zona cónica: 
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    t =
PDc
2 cos α(SE − 0.6P)
+ C                                                                                               Ec: 3.33  
 
En donde α viene definido por: 
 
     tan α =
Dc − Jc
2Lc
=
0.150 − 0.0375
2 ∗ 0.30
= 0.187 
 
α = 10.62 º 
 
     Dc = 0.150 m = 5.905 plg 
 
Remplazando: 
 
      t =
998.77 ∗ 5.905
2 cos 10.62(20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 998.77)
+ 0.125 
 
 t = 0.307 plg = 7.81 mm ≈ 8mm 
 
C. CAÍDA DE PRESIÓN 
 
     ΔP = 0.013ρvc
2                                                                                                                   Ec: 3.34 
 
ΔP = 0.013 ∗ 25.94 ∗ 49.212 = 816.62 plg = 2.03 bar     
 
D. TOBERAS DEL SEPARADOR DE CICLÓN 
 
     La tobera para recolección de las partículas y la tobera de salida del gas tendrán las 
mismas medidas del diámetro (Jc) y del diámetro De respectivamente a las condiciones de 
presión y temperatura del estado 5. De acuerdo a lo anterior y el Anexo 12 se determina que 
la tobera para recolección de partículas será de un DN = 1 ½ y Número de Cédula = 40, así 
mismo para la tobera de salida del gas será de un DN = 3 y Número de Cédula = 40, y con 
la tabla de especificaciones para bridas vistas anteriormente se determina que será de clase 
400. 
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Figura 3.5. Esquema del separador de ciclón 
Fuente: elaboración propia 
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3.6. DISEÑO DEL TANQUE PARA ALMACENAR CO2 GASEOSO RESIDUAL 
 
A. CONDICIONES DE OPERACIÓN 
 
El tanque estará en posición horizontal, donde se almacenará 100 kg de CO2 gaseosa, los 
parámetros corresponden a las condiciones que sale del separador ciclónico y según 
diagrama de Mollier para el ciclo termodinámico de operación del CO2, a la temperatura de 
salida del CO2 es de 20 ºC, la presión del CO2 en el separador se reducirá a 55.34 bar, y 
tendrá una densidad de 400 kg/m3, con estos datos se podrá calcular el volumen necesario 
del tanque. 
 
• Cálculo de la capacidad que deberá tener el tanque para CO2 gaseoso: 
 
     Vtanque =
mco2tanque
𝜌
                                                                                                          Ec: 3.6  
 
     Remplazando: 
 
     Vtanque =
100 
400
= 0.25 m3 
 
B. DIMENSIONES 
 
• Cálculo de la altura y diámetro:  
 
     V = A ∗ H =
ԥ ∗ D2 ∗ H
4
                                                                                                        Ec: 3.1 
 
Remplazando: 
  
     0.25 =
3.1416 ∗ D2 ∗ H
4
 
 
     H =  6D                                                                                                                                    Ec: 3.2 
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0.25 =
3.1416 ∗ 6 ∗ D3
4
 
 
D = 0.376 m = 14.80 plg 
 
H = 6 ∗ D = 0.376 ∗ 6 = 2.256 m = 88.82 plg 
 
• Cálculo del espesor de la cubierta del tanque:  
 
 t =
PR
SE−0.6P
+ C                                                                                                                       Ec: 3.3 
 
• Los valores se detallan a continuación:  
 
Pdiseño = 1.2*Poperación = 66.408 bar = 963.17 lb/plg
2 
 
R = D/2 = 14.80 plg/2 = 7.40 plg 
 
S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
   
     E = 0.85  
 
     C = 0.125  
 
    Remplazando: 
  
    t =
963.17 ∗ 7.4
20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 963.17
+ 0.125 
 
t = 0.558 plg = 14 mm  
 
C. CABEZALES DEL TANQUE 
 
• Cálculo de la altura del cabezal: 
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     2h =
D
2
                                                                                                                                      Ec: 3.7 
 
     Reemplazando tenemos, 
 
     
14.80
2 ∗ 2
= h → h = 3.7 plg = 0.094 m 
  
• Cálculo de espesor del cabezal: 
 
   t =
PD1
2SE − 0.2P
+ C                                                                                                                 Ec: 3.8 
 
• Los valores se detallan a continuación:  
 
 Pdiseño = 1.2*Poperación = 66.408 bar = 963.17 lb/plg
2 
 
 D1 = 14.8 plg 
  
 S = 138 N/mm2 = 20015.2 lb/plg2  
      
      E = 0.85  
 
     C = 0.125  
 
Remplazando: 
 
t =
963.17 ∗ 14.80
2 ∗ 20015.2 ∗ 0.85 − 0.6 ∗ 963.17
+ 0.125 
 
     t = 0.551 plg = 13.99 mm ≈ 14 mm 
 
D. TOBERAS DE CARGA Y DESCARGA 
 
Diámetro optimo (Di, ópt.): 
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      Di,ópt = 3.9qf
0.45ρ0.13                                                                                                          Ec: 3.4 
 
     mCO2 = 3.122 kg (flujo másico por cada operación) 
 
     ρ = 400 kg/m3 = 24.97 lb/pie3 
 
    qf = mCO2 ∗ ρ = 3.122 ∗ 400 = 0.0078 m
3 
 
    qf = 0.0078 m
3/min = 0.0046 pie3/s (flujo volumétrico por cada operación) 
 
     Reemplazando tenemos, 
 
    Di,ópt =3.9*0.0046
0.45*24.970.13 = 0.526 plg = 1.336 cm 
 
• Número de cédula: 
 
     Número de cédula =
1000 P
S
                                                                                            Ec: 3. 5 
 
P = 55.34 bar = 802.64 lb/plg2 
      
S = 30000.55 lb/plg2  
 
     Número de cédula =  
1000 ∗ 802.64
30000.55
= 26.75 
     
De acuerdo al diámetro y número de cédula calculados, se escogerá una tubería estándar, 
Número de cédula 40. 
     
DN (NPS) = 1/2 
 
Dext. = 0.840 plg = 2.134 cm 
 
Espesor de la pared = 0.314 plg = 0.798 cm 
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Figura 3.6. Esquema del tanque para almacenar CO2 gaseoso residual 
Fuente: elaboración propia 
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ANEXO 4: CICLO DE TRABAJO DEL R-134a PARA 
CONDENSACIÓN 
 
Fuente: Ochoa, 2017 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567898502) 
 
Tabla 4.1 
Estados termodinámicos del proceso de refrigeración del R-134a. 
 
Estado Temperatura, 
(T ºC) 
Presión, 
(P, bar) 
Entalpia, 
(h, kJ/kg) 
X 
1 15 2.01 415 Vapor saturado 
2 101 10.7 470 Vapor sobre calentado 
3 39.8 10.7 250 Liquido saturado 
4 -10 2.01 250 0.337 
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 ANEXO 5: PROPIEDADES DE TRANSPORTE DEL R-134a 
COMO LÍQUIDO SATURADO 
 
Fuente: Vivar, 2013 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567895060) 
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ANEXO 6: CONDUCTIVIDAD TÉRMICA VS TEMPERATURA  
CON LÍNEAS ISOBÁRICAS PARA EL CO2 
 
Fuente: Vivar, 2013 (tesis.pucp.edu. perepositoriohandle1234567895060)   
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ANEXO 7: GUÍA DE RESISTENCIAS CONTRA 
INCRUSTACIONES 
 
Fuente: Ernest E. Ludwig. Vol. 3, tercera edición 
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ANEXO 8: COEFICIENTES GENERALES EN APLICACIONES 
PETROQUÍMICAS TÍPICAS 
  
Fuente: Ernest E. Ludwig. Vol. 3, tercera edición 
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ANEXO 9: CARACTERÍSTICAS DE LAS PLACAS STANDARD 
“ALFA LAVAL” 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
 
ANEXO 10: GRAFICA DE FACTOR TÉRMICO 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
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ANEXO 11: ESFUERZOS PREMISIBLES PARA TUBERIAS 
 
Fuente: Manual del Ingeniero Químico, sexta edición 
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ANEXO 12: PROPIEDADES DE LOS TUBOS DE ACERO 
Fuente: Manual del Ingeniero Químico, octava edición 
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ANEXO 13: COEFICIENTE PARA PERDIDAS POR 
CONTRACCIÓN REPENTINA PARA FLUJO TURBULENTO 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
 
ANEXO 14: COEFICIENTE PARA PERDIDAS POR 
ENSANCHAMIENTO REPENTINO PARA FLUJO TURBULENTO 
 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
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ANEXO 15: VALORES DE ASPEREZA SUPERFICIAL PARA 
VARIOS MATERIALES 
Fuente: Moncada, diseño de plantas de procesos químicos 
 
ANEXO 16: PERDIDA ADICIONAL POR FRICCIÓN PARA FLUJO 
TURBULENTO A TRAVÉS DE ACCESORIOS Y VÁLVULAS 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
    
 
 
 
 
 
 
 
     Fuente: Manual del Ingeniero Químico, octava edición 
